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Résumé
L’étude multi-échelle d’un lit fluidisé réactif gaz-particule est réalisée afin de comprendre
les raisons de la mauvaise prédiction de la combustion dans ce type de réacteur. Dans un premier
temps, des simulations numériques directes à l’échelle de quelques particules montrent le cou-
plage entre la fraction volumique de particules et la fraction massique des espèces dans l’écou-
lement. Ensuite, une analyse des équations de continuité filtrées de type Euler/Euler montre
quun terme de corrélation fluide-particule apparaît lorsque l’on explicite le taux de réaction
gaz-particules. On comprend alors que ce couplage doit être pris en compte correctement dans
les simulations aux grandes échelles pour que le résultat ne soit pas biaisé. Des simulations
numériques à l’échelle du réacteur sont alors réalisées avec différents maillages pour tenter de
mettre en évidence les effets de sous-maille liés à ce couplage à l’échelle des petites structures
solides dans l’écoulement.
Abstract
The multiscale study of a reactive gas-solid fluidized bed is performed to understand the
reason of the bad prediction of the combustion in such a reactor. First, Direct Numerical Si-
mulations at the particle array lenght scale show the dependency of the species mass fraction
released in the gas phase on the solid volume fraction. Then, the analysis of the filtered conti-
nuity equations for the eulerian granular model highlights that a fluid-particle coupling term
appears when expliciting the heterogeneous reaction rate. Therefore, we understand the need to
take this coupling into account in large scales simulations to obtain good results. Computations
at the lab-scale reactor are eventually performed using different grid refinements in order to try
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αk Fraction volumique de la phase k (-)
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δ t Pas de temps de la simulation numérique (s)
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ω˙k Taux de réaction de l’espèce k (kg/m3/s)
ω˙T Chaleur dégagée par les réactions chimiques (W/m3)
ε Dissipation d’énergie cinétique turbulente de la phase fluide (m2/s3)
εp Dissipation d’énergie cinétique des particules due au phénomène de collision (m2/s3)
γ Rapport des chaleurs spécifiques = cp/cv (-)
Γk Transfert de masse vers la phase k (kg/m3/s)
µ Viscosité dynamique (kg/m/s)
µ fp Viscosité frictionnelle (kg/m/s)
ν tg Viscosité turbulente de la phase fluide (m2/s)
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ρ Masse volumique (kg/m3)
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Introduction
Le paysage industriel est sur le point de changer considérablement. Face à l’augmentation
permanente de la demande énergétique et aux mesures réglementaires aujourd’hui en vigueur,
l’optimisation des procédés industriels polluants est devenue un enjeu incontournable de ce
siècle. Le pétrole reste, plus que jamais et de loin, l’énergie la plus utilisée, dans le domaine
des transports en particulier. Son utilisation se doit donc de changer si elle veut s’adapter aux
nouvelles normes.
Pour cela des études sont nécessaires afin de réduire les émissions atmosphériques à chaque
étape de son utilisation : en production, en raffineries et lors de sa consommation dans les mo-
teurs thermiques. Le raffinage du pétrole doit évoluer. En particulier, la conception des réacteurs
doit être réalisée en gardant deux objectifs majeurs en vue : l’augmentation des capacités de pro-
duction et la diminution des rejets polluants.
Les études expérimentales de procédés industriels permettent leur dimensionnement et leur
mise au point. Toutefois, il est parfois difficile et même onéreux, de tester des unités à échelle
réelle ou de concevoir différents réacteurs pour pouvoir comparer leurs efficacités.
Parfois, les conditions d’utilisation ne peuvent pas être reproduites exactement ou alors il
est difficile de pouvoir observer ce qui se passe exactement à l’intérieur de l’unité.
Pour remédier à tous ces problèmes, la simulation numérique est devenue aujourd’hui in-
contournable dans l’optimisation des procédés de transformation. Elle permet, avec une grande
souplesse, de visualiser l’écoulement à l’intérieur d’un réacteur et de tester assez rapidement
différentes configurations pour ne retenir que la plus intéressante.
Avec l’optimisation et l’augmentation des volumes de calcul, de nombreux codes de simu-
lations numériques en mécanique des fluides ont été développés. Toutefois, la validation de
ces codes de calcul requiert l’apport de données expérimentales qui restent fondamentales dans
15
cette optique.
L’étude qui suit s’inscrit dans cette démarche. Une étude des écoulements réactifs est réali-
sée à différentes échelles. La compréhension des phénomènes qui ont lieu à l’échelle microsco-
pique est fondamentale pour simuler, par la suite, des écoulements à l’échelle industrielle.
Les moyens de calcul d’aujourd’hui ne permettent pas encore de résoudre les équations
exactes de la mécanique des fluides pour simuler un réacteur à l’échelle industrielle, encore
moins de résoudre exactement la chimie à l’échelle moléculaire. L’approche multi-échelle est
alors intéressante. Elle consiste à réaliser des simulations à différentes échelles pour effectuer
un transfert d’informations entre les différentes échelles afin de résoudre précisément l’écoule-
ment. L’analyse chimique permet de trouver des modèles de cinétique modélisés par de simples
termes sources en mécanique des fluides. A ce stade là, il y a déjà un transfert d’échelles qui est
réalisé entre l’échelle de la molécule et les plus petites échelles de l’écoulement. Le deuxième
transfert consiste ensuite à réaliser des simulations numériques directes aux plus petites échelles
de l’écoulement pour en déduire des lois macroscopiques.
La simulation numérique directe d’un écoulement réactif à travers un réseau fixe de parti-
cules est donc réalisée pour étudier un réacteur de type régénérateur FCC. Une étude paramé-
trique est alors mise en place pour étudier l’influence de la fraction volumique des particules sur
les réactions chimiques aux petites échelles. Cela permet de mettre en évidence l’importance de
la réaction chimique sur les propriétés de l’écoulement autour des particules. L’étude globale
d’un réacteur pilote est ensuite mise en oeuvre. Les comparaisons d’un modèle 0D établi et de
simulations à l’aide d’un code N-fluides permettent d’illustrer l’influence des hétérogénéités au
sein de l’écoulement sur le taux de réaction global.
Enfin, en se basant sur des données expérimentales recueillies sur ce réacteur, on pourra
comparer les émissions de gaz réellement rejetées et celles obtenues avec des simulations nu-
mériques 3D réalisées avec ce code.
Ce mémoire est donc articulé autour de 3 grandes parties :
– La partie I est une étude bibliographique globale sur les réacteurs en lits fluidisés réactifs.
Une description de l’écoulement gaz-particules est d’abord réalisée. L’approche multi-
échelle est ensuite décrite. Enfin, la cinétique chimique hétérogène est détaillée.
– La partie II expose la méthodologie de l’étude numérique locale et expose les principaux
résultats obtenus à cette échelle.
– La partie III concerne l’étude du réacteur à l’échelle industrielle par une approche 0D
et des simulations numériques 3D. Une comparaison avec des résultats expérimentaux








Contextes industriel et scientifique
1.1 Introduction
Ce chapitre a pour but de rappeler où intervient le procédé de craquage catalytique dans
le processus de raffinage et de décrire les écoulements qui s’opèrent à travers les différentes
composantes de l’unité. Ces écoulements industriels complexes font intervenir non seulement
des fluides de type gaz et liquide, mais également des solides de taille très fine appelés commu-
nément particules. Les écoulements couplés gaz-particules font l’objet de nombreux travaux et
représentent un réel enjeu pour l’industrie.
On étudie ensuite de façon plus détaillée le régénérateur FCC, la partie de l’unité qui fera
l’objet de l’étude qui suit. La méthodologie de cette étude, utilisant les outils de la simulation
numérique, est ensuite exposée. Elle fait suite à des travaux menés ces dix dernières années à
l’IMFT par Albrecht (2001) [3], Andreux (2001)[4] et Saulnier (2006) [57], et qui ont vu récem-
ment Parmentier (2011) [51] puis Ozel (2011) [50] proposer une modélisation de la force de traî-
née de sous-maille pour les particules FCC dans le cadre des lits fluidisés gaz-solide pour diffé-
rents régimes. Il s’agit cependant d’une première étape dans la compréhension des phénomènes
physiques permettant la simulation numérique d’unité industrielle. La seconde étape consiste
à se placer dans les conditions réelles d’application et d’intégrer une modélisation physique
des phénomènes chimiques qui interviennent. On parle alors de couplage hydrodynamique-
cinétique dans le cadre des écoulements réactifs gaz-particules.
21
CHAPITRE 1. CONTEXTES INDUSTRIEL ET SCIENTIFIQUE
1.2 Généralités sur le procédé de conversion catalytique
Cette partie a pour but de rappeler où intervient le procédé de craquage catalytique dans le
processus de raffinage et de décrire l’écoulement à travers les différentes composantes de cette
unité.
Le raffinage est une opération de transformation du pétrole brut. Le pétrole brut est consti-
tué de différents hydrocarbures qu’il est nécessaire de séparer selon l’usage que l’on souhaite
en faire. Ses constituants peuvent être utilisés à des fins énergétiques sous forme de carburant
et combustible ou à des fins non-énergétiques en tant que matières premières pétrochimiques,
lubrifiants, paraffines et bitumes. Ces opérations s’effectuent dans des raffineries, usines à feux
continus et très automatisées, qui sont plus ou moins complexes selon la gamme des produits
fabriqués et selon la qualité des pétroles bruts. Elles utilisent des unités chimiques ou physiques
que l’on peut regrouper en trois grandes familles :
– Les procédés de séparation, permettant d’obtenir les différents types de produits des plus
légers au plus lourds ;
– Les procédés de transformation ou conversion, permettant de modifier les proportions
naturelles des types de produits pour répondre à la demande des consommateurs ;
– Les procédés d’amélioration, qui ont pour objectif d’éliminer les composants indési-
rables et modifier les caractéristiques de certains produits pour les rendre compatibles
aux normes.
La séparation se fait par distillation fractionnée. Le pétrole est injecté à la base d’une tour
d’environ 60 m de hauteur, appelée topping ou colonne de distillation atmosphérique. On le
chauffe alors à 350/400 ˚C. La plus grande partie s’évapore et commence à monter dans la tour.
Il ne reste à la base de la tour que les produits les plus lourds, les résidus. A mesure que les
vapeurs montent, la température diminue. Les fractions les plus lourdes de ces vapeurs vont
alors se liquéfier. On pourra les soutirer sur des plateaux à différents niveaux de la tour. En haut
de la tour, la température est de l’ordre de 150 ˚C. On récupère alors les dernières vapeurs qui
n’ont pas été condensées : les gaz de pétrole. Ce procédé permet d’isoler une dizaine de types de
produits allant des bitumes jusqu’au gaz. Ce sont les coupes pétrolières (cf figure 1.1 et tableau
1.1).
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-161 Gaz combustible C1 C2
Coupe propane C3
0 Coupe butane C4
145 essence légère C4 C5
essence lourde C7 à C9 Coupes essences
185 essence lourde C10 C11
220 à 240 Coupe kéroséne C9 à C14
360 à 380 Gazole léger et Gazole lourd C13 à C25 Coupes gazoles
550 à 600 Coupe distillats C20 à C50
Résidu sous vide C40, C50 et plus
TABLE 1.1: Coupes pétrolières obtenues dans les raffineries (Source : IFP Training, Formation Indus-
trie).
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Les résidus lourds de cette première séparation ont su retenir une proportion notable de pro-
duits de densité moyenne. On les soumet donc à une deuxième distillation plus poussée, cette
fois sous vide. En haut de la colonne de distillation sous vide, on récupère du gazole et à sa base
des fiouls lourds.
La conversion est principalement effectuée par une opération appelée craquage catalytique.
Elle s’effectue à une température de 500 ˚C en présence de catalyseur dans une unité appelée
FCC 1. A l’issue de cette opération, 75% des produits lourds sont transformés en gaz, essence
et gazole. Les essences récupérées lors de l’opération de craquage catalytique ont la particula-
rité d’être riches en indice d’octane. Elles permettront, par la suite, d’ajuster les essences aux
spécifications techniques en vigueur.
Enfin, l’étape d’amélioration permet de débarrasser les produits issus de la distillation et de
la conversion, des composés corrosifs et nocifs et en particulier du soufre.
La figure 1.2 résume le processus complet du raffinage du pétrole.
Dans la partie qui suit nous allons présenter l’unité de craquage catalytique utilisée pour
la conversion. Nous commencerons également à analyser l’hydrodynamique de ce type de
réacteur afin de déterminer une stratégie de modélisation.
1.3 Fonctionnement des unités FCC
Une unité FCC est un procédé permettant la transformation d’un résidu pétrolier en un
produit fini. Elle comprend plusieurs éléments (figure 1.3). Un riser est le lieu de la réaction de
craquage catalytique. Un séparateur permet de récupérer les particules envolées dans le riser.
Les particules sont ensuite réorientées vers un régénérateur afin d’être débarrassées des résidus
indésirables liés au process. Le riser fait 1 m de diamètre pour 20 m de haut. Les dimensions
industrielles du séparateur sont d’environ 4,5 m de hauteur pour une largeur de 2 m. Enfin, le
régénérateur, plus volumineux, fait environ 16 m de hauteur pour un diamètre allant de 5 m à
12 m pour des unités produisant respectivement 15 000 à 180 000 BPSD 2.
1. Fluid Catalytic Cracking
2. Barrels Per Stream Day.
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FIGURE 1.2: Schéma de principe du raffinage (Source : formation IFP-Training, ENSPM, 2004).
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Régénérateur FCC - réacteur 2 −→
Régénérateur FCC - réacteur 1 −→
←− Séparateur
←− Riser
FIGURE 1.3: Représentation schématique d’une unité FCC avec le riser, le séparateur, le régénérateur
FCC (configuration à deux réacteurs) et les cyclones - Technologie R2R de l’Alliance IFP En-Axens-
Total-SWEC.
1.3.1 Description des régimes pour une unité FCC
On introduit, dans le riser, une charge pétrolière (résidu du procédé de raffinage) pour ef-
fectuer une opération de conversion. Elle est préalablement élevée en température à 200 ˚C afin
d’être introduite à l’état liquide. Au contact de l’écoulement chaud à 700 ˚C, les gouttelettes se
vaporisent. Au contact des particules de catalyseur FCC, les composés carbonés constitués de
chaines longues se transforment en composés plus légers. Du coke, produit solide de la réaction
se dépose alors sur les particules de catalyseur et le désactive. Il est donc un produit indésirable
de la réaction.
Les particules polluées sont ensuite récupérées dans le séparateur à une température d’en-
viron 500 ˚C. Le séparateur a été largement étudié par Andreux (2001) [4] . Elles sont ensuite
redirigées vers le régénérateur. Elles seront alors destituées du coke par une réaction de com-
bustion à une température allant de 680 à 780 ˚C.
Le temps de séjour actuel des particules dans le régénérateurs FCC est de 3 à 15 minutes.
Cela garantit la combustion quasi-totale du coke recouvrant toutes les particules qui sont réin-
troduites ensuite dans le riser.
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Elles circulent donc à l’intérieur d’un système fermé constitué d’un riser, de régénérateurs et
de cyclones. Lors des opérations de craquage et de régénération, les particules sont en contact
avec un gaz qui les entraîne. La partie qui suit a pour but de définir les différentes phases et
régimes d’écoulements rencontrés dans le FCC.
Notons que des travaux portent sur la simulation complète de l’unité FCC mais il s’agit sou-
vent de simulation 0D basées uniquement sur des bilans globaux. Ils permettent cependant une
première comparaison avec les données expérimentales que l’on peut recueillir sur des réacteurs
pilotes. Cependant, les seules données que l’on peut mesurer concernent les concentrations des
effluents en sortie de réacteur. Les prélevés locaux à l’intérieur du réacteur nécessitent des coûts
supérieurs et sont finalement difficile à interpoler à l’échelle du réacteur. Ces études nous ap-
portent une information importante concernant la cinétique de réaction utilisée dans le cadre de
la simulation de la combustion des particules FCC. Selon Gupta et al. [30], le coke déposé à la
surface et dans les pores de la particule réagit avec l’oxygène du gaz pour donner directement,
d’une part du dioxyde de carbone, et d’autre part du monoxyde de carbone. Le monoxyde de
carbone étant consommé à travers une autre réaction avec le dioxygène en phase gazeuse. Pour
résumer, le schéma cinétique est donné par l’équation (1.1).
La partie qui suit a pour but de définir les différentes phases et régimes d’écoulements





Propriétés de l’écoulement :
Le rôle des particules dans ce procédé de conversion est déterminant. La granulométrie ren-
contrée dans ce type de réacteur est représentée par la figure 1.4. Le diamètre de particule le
plus fréquemment rencontré se situe donc aux alentours de 75 µm mais s’étend sur une large
gamme de valeurs. Leur masse volumique est égale à 1400 kg ·m−3.
Ces particules circulent dans un environnement gazeux caractérisé par ses propriétés chi-
miques (constituants) et par ses propriétés physiques (masse volumique, viscosité). La mise en
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FIGURE 1.4: Distribution des tailles de particules de catalyseur dans un régénérateur FCC (données
IFP En).
suspension des particules de catalyseur par ce gaz est un processus de fluidisation.
La classification des particules :
Geldart (1973) [27] puis Yang (2006) [71] identifient différents régimes de fluidisation en
fonction des propriétés physiques du gaz injecté et des particules. Les particules de FCC sont
des poudres fines. Elles appartiennent au groupe A de la classification de Geldart. Cette classi-
fication est fonction du rapport des masses volumiques des particules et du gaz, et du nombre








Les propriétés du gaz dans les conditions ambiantes et du réacteur sont données tableau 1.2.
En reportant sur la figure 1.5, les points correspondant aux nombres d’Archimède et paramètres
adimensionnels ρ? calculés tableau 1.2, on vérifie bien que les particules étudiées sont de classe
A. Les particules de classe A ont une très faible inertie (cf figure 1.5) sans toutefois n’être que
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de simples traceurs. Andrews (2005) [5] puis Parmentier (2008) [52] montrent que pour des
particules de classe A, le résultat des simulations numériques de lits fluidisés est fortement dé-
pendant du maillage. En particulier, la hauteur du lit fluidisé n’est pas bien prédite avec une loi
de traînée classique. Ceci est dû à l’apparition de fines structures solides dans le lit fluidisé [1].
On observe donc que de nombreux problèmes apparaissent lors des simulations numériques de
lits fluidisés comportant des particules de classe A. Un effet de sous-maille sur la loi de traînée
est à prendre en compte dans les simulations numériques dès lors que la taille des particules est
très inférieure à la taille de la maille.




























FIGURE 1.5: Diagramme de Geldart complété par Yang.
T [K] P [Pa] µ [kg/m/s] ρ [kg/m3] Ar ρ?
300 1×105 1 ·8599×10−5 1 ·1517 16.4 1 ·2×103
1000 2×105 4 ·2773×10−5 0 ·6911 1.8 2 ·0×103
TABLE 1.2: Propriétés du gaz et nombre d’Archimède associé pour des conditions normales de T et P et
dans les conditions du régénérateur.
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FIGURE 1.6: Identification des régimes pour des particules de catalyseur en fonction de la vitesse de
fluidisation (Source : Kunii & Levenspiel [39]).
Régimes de fluidisation :
On peut identifier différents régimes de fluidisation. La figure 1.6 montre les différents ré-
gimes de fluidisation pour des particules de catalyseur en fonction de la vitesse de fluidisation
imposée.
Dans le riser, la vapeur est injectée à grande vitesse. Les particules sont entraînées par la
phase porteuse. Il s’agit d’un lit fluidisé circulant. L’hydrodynamique des lits circulant gaz-
solide a été décrite dans de nombreux travaux ( Wen & Yu (1966) [68], Kwauk & Li (1996),
Kunii & Levenspiel (1991) ). Nakaruma et Capes (1973) [48] propose de diviser l’écoulement
en deux zones. Une zone diluée au centre du réacteur et une zone dense à proximité des parois.
Il s’agit d’une modélisation cœur-anneau. Les vitesses verticales moyennes des particules sont
alors positives au centre du réacteur et négatives sur les cotés. Ce riser a déjà été étudié par
de nombreuses personnes. Petit (2005) [53] a travaillé sur la caractérisation de son hydrodyna-
mique. Son travail est principalement expérimental. Saulnier (2006) [57] a étudié le riser d’un
point de vue numérique en résolvant le problème tri-phasique avec un code Euler-Euler.
Dans le régénérateur FCC, l’air est injecté à une vitesse moins importante. On obtient alors
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un régime de lit fluidisé dense. Le gaz se fraie un chemin préférentiel à l’intérieur du lit. Cela se
traduit par la présence de cavités pratiquement vides de particules appelée bulles. Ces bulles sont
entourées d’un milieu de gaz-particules dense. Ce milieu appelé émulsion est souvent considéré
comme homogène en concentration volumique solide (40 à 60%) et en vitesse de glissement.
Les bulles sont d’abord petites dans la partie inférieure du lit fluidisé. Par effet de coalescence,
la taille des bulles augmente avec leur ascension. Elles disparaissent ensuite au dessus du lit.
On parle alors de lit dense. D’un point de vue hydrodynamique, on retrouve sensiblement les
même propriétés pour les lits circulant et pour les lits denses en termes de distribution moyenne
et de vitesse verticale moyenne des particules. Des études spécifiques ont toutefois été réalisées
par Bi (2000) [8], Gobin (2003) [29] ou Fede (2009) [24]. On trouve peu de travaux sur la
simulation des lits denses réactifs jusqu’à présent. Ils seront présentés au chapitre 2.3.
Le lit fluidisé dense :
Comme vu précédemment, des bulles de gaz remontent à travers le lit fluidisé dense. Ces
bulles de gaz jouent un rôle fondamental dans la combustion du coke dans les régénérateur
FCC. Dans une première approche, on peut supposer que la fraction massique en dioxygène
soit nulle au sein de l’émulsion. Ensuite, on peut considérer qu’elle est de l’ordre de grandeur
de la fraction massique de dioxygène injectée à travers la grille de fluidisation dans les bulles
de gaz. La majeure partie de la réaction dans le réacteur a donc lieu à l’interface entre ces bulles
de gaz et l’émulsion car il s’agit de l’unique surface de contact entre le coke et les particules.
En réalité, ce n’est pas tout à fait ce qui se passe. Ces poches de gaz contiennent des particules
à l’état dilué. Ces particules étant en contact avec beaucoup plus de dioxygène que dans la
phase d’émulsion, on peut s’attendre à ce qu’elles soient nettoyées de leur coke beaucoup plus
rapidement. La figure 1.7 illustre les différents états dans lesquels une particule de catalyseur
peut se retrouver dans le régénérateur. Les particules de types P1 et P2 sont les particules situées
à l’intérieur des bulles de gaz qui remontent le lit et correspondent respectivement aux grandes
et petites bulles. Dans les grandes bulles de gaz la dilution est plus importante et la fraction
volumique de particules αp est de l’ordre de 1%. Dans les petites bulles, la fraction volumique
des particules atteint les 5%. On retrouve ces deux types de dilutions lorsque l’on étudie les
particules qui sont entraînées au dessus du lit par l’écoulement gazeux.
Les particules sont présentent dans ces différentes zones sous l’effet de l’entraînement du
gaz. La force associée à cet entraînement correspond à une force de traînée. Pour un écoulement
froid autour d’une particule isolée, la loi de Schiller & Naumann [58] suffit à caractériser la loi
de traînée. Cette loi de traînée dépend du nombre de Reynolds particulaire Rep (équation (1.3)).
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Il s’agit d’un nombre adimensionnel caractérisant le rapport entre les effets dynamiques liés à
l’inertie de la particule et ceux liés à la viscosité. Pour des particules en interactions (et même
en régime dilué), on utilise plutôt la loi de traînée proposée par Wen & Yu [68]. Cette loi de
traînée dépend de la fraction volumique de gaz et du nombre adimensionnel ReS correspondant
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FIGURE 1.7: Représentation schématique du lit fluidisé dense. Identification des différentes configura-
tions dans lesquelles on retrouve les particules de catalyseur dans le lit.
Les particules de type P4 sont celles situées dans la phase d’émulsion du lit fluidisé. A cet
endroit, le milieu est dense et la fraction volumique des particules est de l’ordre de 50%. Enfin,
les particules de type P3 sont celles situées dans la zone de transition entre le lit et la zone très
diluée située au dessus de celui-ci. Dans cette zone de transition, les fractions volumiques de
particules rencontrées sont de l’ordre de 30%. Les particules de types P3 et P4 correspondent
à des régimes denses pour lesquels il est également convenable d’utiliser une loi de traînée de
type Wen et Yu [68].
ReS = (1−αp)Rep (1.4)
Il est alors possible de déterminer, à partir de l’hypothèse d’équilibre dynamique, la valeur
du nombre de Reynolds superficiel pour chacune des concentrations évoquées précédemment.
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Pour cela, il suffit de résoudre le système itératif donnée par (1.5) en fonction du paramètre αp.
La première équation correspond à la somme des équations de quantité de mouvement des deux
phases à l’équilibre. La seconde correspond à l’équation de quantité de mouvement pour les






















Dans le régénérateur FCC, la pression absolue moyenne est de l’ordre de 2 bars et la tem-
pérature est comprise en 680 ˚C et 780 ˚C. Connaissant ces données, on peut déterminer, à
l’aide de la méthode précédente les vitesses de glissement moyennes à étudier en fonction de la
compacité du réseau de particules que l’on va étudier (figure 1.8).
1.3.2 Simulations numériques des lits fluidisés
Il existe beaucoup de formalismes pour étudier le comportement des lits fluidisés. On peut
également travailler à différentes échelles selon le phénomène physique que l’on souhaite cap-
turer. Il est possible d’étudier les écoulements dispersés avec une approche eulérienne pour
Auteurs Coefficients de traînée Validité





) Rep ≤ 1000
αp→ 0





) 0.001≤ ReS ≤ 1000
αp ≤ 0.59
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chacune des phases. Simulations numériques à l’appui, Boelle (1997) [10] montre qu’il est pos-
sible de passer d’une méthode Euler-Lagrange à une méthode Euler-Euler.
On résout donc un système d’équations couplées avec une description eulérienne pour cha-
cune des phases (gaz, particules ou liquide). Bien que résolues de façon continue, les différentes
phases n’ont pas le même rôle physique. Il est nécessaire de considérer une phase comme la
phase porteuse et les autres comme des inclusions d’un diamètre donné. On définit ensuite
des termes d’interactions entre les différentes phases. Ces termes d’interactions ont fait l’objet
d’analyses précises afin d’être modélisés (Simonin [61]). Le travail qui sera réalisé au cours de
cette étude permettra la modélisation et l’implémentation dans un code CFD de type Euler-Euler
de l’influence de la réaction hétérogène sur l’hydrodynamique des particules.
Dans ce type de simulations, on passe alors d’une résolution exacte de la trajectoire des
particules à une résolution statistique. Les avantages de la dernière approche sont multiples.
En particulier, il est possible de réaliser des simulations numériques comportant un nombre de
particules beaucoup plus important. On remarque que pour un réacteur pilote comportant 16 kg
de solide et qui sera étudié dans la dernière partie de ce manuscrit, le nombre de particules
est de l’ordre de 6× 1011 par exemple. Les effets des petites structures solides dans un lit
fluidisé sont parfois difficiles à prendre en compte numériquement [32] et la bonne résolution
FIGURE 1.8: Représentation de la vitesse de glissement à froid entre le gaz et la particule en fonction de
la fraction volumique de particules αp
34
1.4. CONCLUSION
de l’écoulement nécessite soit un maillage très fin soit une modélisation de ces effets.
1.4 Conclusion
L’étude préliminaire qui consiste à cadrer l’objectif de ce travail montre qu’il sera intéres-
sant de réaliser deux types de simulations pour comprendre complètement les mécanismes qui
influent sur la bonne prédiction des résultats dans les écoulements réactifs gaz-particules. D’une
part des simulations numériques directes à l’échelle de quelques particules nous apporteront des
informations sur le couplage entre l’écoulement relatif entre le gaz et les particules et le taux de
réaction global. D’autre part, l’analyse de l’influence du maillage sur des simulations à l’échelle
du laboratoire nous apportera des informations sur l’impact du clustering dans les simulations
de lits fluidisés réactifs de particules de classe A.
Dans le chapitre qui suit, nous introduisons le concept d’analyse multi-échelle pour la simu-
lation d’un procédé industriel. Nous expliquons également la démarche et les raisons de l’étude
multi-échelle effectuée par la suite
Dans le chapitre qui suit nous établirons les équations eulériennes résolues dans les écoule-
ments réactifs multiphasiques.
35
CHAPITRE 1. CONTEXTES INDUSTRIEL ET SCIENTIFIQUE
36
Chapitre 2
Approche multi-échelle pour les écoulements
gaz-particules
2.1 Introduction du concept
L’approche muli-échelle pour l’étude des procédés industriels est de plus en plus répandue.
Elle permet d’éviter d’utiliser des moyens de calculs trop couteux pour simuler des réacteurs à
leur échelle réelle. Elle est également indispensable lorsque l’on veut coupler des phénomènes
physiques ou chimiques. Par exemple, si l’on considère un écoulement réactif, les équations
exactes de la cinétique à l’échelle moléculaire ne peuvent pas être introduites directement dans
un solveur de calcul de mécanique des fluides. Cette cinétique chimique se résume alors à des
termes sources de transferts de matière et d’énergie qu’il faut modéliser pour qu’ils soient in-
troduits ensuite dans les équations de bilans. La figure 2.1 montre comment, en passant d’une
échelle à l’autre, on peut arriver à modéliser une usine complète à moindre coût de calculs. On
voit alors que pour modéliser tout un site industriel tel qu’une raffinerie, les études partent de
l’équation de Schrödinger pour étudier la probabilité de présence des électrons sur les atomes,
pour ensuite passer à l’échelle du transfert d’atomes lors des réactions chimiques. Ensuite, on
détermine des bilans pour intégrer les termes sources appropriés dans les équations de la méca-
niques des fluides pour étudier les écoulements à l’échelle microscopique en utilisant la simula-
tion numérique directe (DNS). En utilisant les informations de la DNS, on peut alors proposer
des modèles de sous-maille pour la résolution précise de l’écoulement à l’échelle du réacteur. La
simulation numérique du réacteur permet enfin de déterminer les bilans de matière et d’énergie
pour chaque unité pour enfin dimensionner l’usine en entier.
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FIGURE 2.1: Approche multi-échelle pour la modélisation d’une raffinerie (Jullian, 2012 [36])
Dans le cadre de la mécanique des fluides, les échelles étudiées doivent être telles que la plus
petite distance caractéristique du domaine de calcul soit supérieure au libre parcours moyen des
molécules pour que la modélisation statistique des équations issues de la théorie cinétique des
gaz soit valide. Ainsi, les échelles de grandeurs qui peuvent être étudiées sont généralement
comprises entre 10−5 m et 10 m. A l’intérieur même de ce domaine d’échelles, les outils qui
devront être utilisés seront différents. Pour les plus petites échelles de calcul, les équations de
Navier-Stokes pourront être résolues de façon exacte sans pour autant utiliser des ressources
trop importantes. On parle alors de DNS (Direct Numerical Simulation). Pour les plus grandes
échelles, la discrétisation du domaine de calcul ne permet pas de résoudre les plus fines struc-
tures de l’écoulement. Les pertes d’informations sont alors compensées par des modèles de
fermetures. On parle alors de LES (Large Eddy Simulation) ou de RANS (Reynolds Avera-
ged Navier Stokes). Suivant cette approche multi-échelle, Eaton et al (1999) [20] proposent
une description détaillée de l’approche numérique pour l’étude des écoulements réactifs poly-
phasiques en particulier pour l’étude de la gazéification du charbon. Ils utilisent un modèle de
réaction permettant de reproduire le taux de réaction global trouvé expérimentalement. Ils si-
gnalent également que l’utilisation de la simulation numérique directe d’un écoulement réactif
turbulent utilisant des cinétiques de réactions précises permettrait d’obtenir des informations
précieuses pour une utilisation plus précise de l’outil de simulation numérique dans le cadre des
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écoulements-réactifs gaz-particules.
2.2 Simulations numériques directes des écoulements réactifs gaz-
particule
L’augmentation des performances des ordinateurs permet de réaliser des simulations numé-
riques plus couteuses en temps de calcul. La simulation numérique directe s’est donc dévelop-
pée en parallèle. Il existe deux méthodes pour effectuer des simulations numériques directes
d’écoulements gaz-particules. Les particules peuvent être mobiles dans un champ fluide. Les
équations lagrangiennes du mouvement des particules sont alors résolues en intégrant à chaque
pas de temps les contraintes dues à la présence du fluide dans lequel elle se déplacent. En paral-
lèle, les équations pour la phase fluide sont résolues pour obtenir le vrai champ de vitesse. Cette
méthode est très utilisée dans les simulations numériques de sprays turbulents gaz-gouttes. Ce
travail a notamment été réalisé par Cannevière en 2003 [12]. L’étude d’un spray réactif en si-
mulation numérique directe a été réalisée en utilisant une cinétique chimique simplifiée pour
étudier la position du front de flamme dans ce type d’écoulement.
La seconde méthode consiste à fixer la position d’une ou de plusieurs particules et à ré-
soudre l’écoulement fluide exact autour de la particule. En 2004, Massol [45] a étudié l’effet du
compactage sur la loi de traînée globale d’un nuage de particules avec cette méthode. D’autres
études ont été menées plus récemment sur l’étude de la combustion hétérogène d’une particule
de charbon isolée par simulation numérique directe en utilisant un maillage 2D axisymétrique
[59]. La figure 2.2 montre alors un résultat de simulation numérique directe pour le champ de
fraction massique de dioxyde de carbone lors d’un écoulement d’air autour d’une particule de
charbon réactive.
2.3 Simulations numériques aux grandes échelles des écoule-
ments réactifs gaz-particule
Certaines études portent sur la simulation numérique aux grandes échelles d’écoulements
réactifs gaz-particules en lits fluidisés. Konan et al [38] ont commencé à effectuer des simula-
tions numériques de lits fluidisés réactifs avec un code de simulation N-fluide dans le cadre de
la fluorination de l’uranium. Notons aussi qu’en 2008, Cao et al. [13] ont effectué la simula-
tion numérique 2D d’un réacteur de type régénérateur FCC prenant en compte les transferts de
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FIGURE 2.2: Visualisation d’un champs de fraction massique de CO2 lors d’un écoulement d’air autour
d’une particule de charbon (Schulze, 2012 [59]).
masse entre le gaz et les particules liés à la réaction hétérogène.
Majoritairement, et de même que pour la simulation numérique directe, les simulations nu-
mériques aux grandes échelles d’écoulements diphasiques réactifs portent sur la simulation
d’un spray de diesel dans les moteurs à injection directe. Pour ce type de simulation, la stratégie
de modélisation a une grande importance. En 2010, Vié [67] a par exemple couplé le forma-
lisme eulérien mésoscopique avec une approche multi-fluide et effectué des comparaisons entre
des résultats de simulation numérique et une configuration expérimentale. Il montre alors que
l’implémentation de nouvelles stratégies de calcul sur des formalismes déjà existant permet
d’améliorer les résultats de simulations numériques et qu’il est possible de s’abstenir d’utiliser
la simulation directe pour obtenir de bonnes prédictions sur les écoulements gaz-particules à
grande échelle.
2.4 Présentation du problème multi-échelle
La résolution numérique d’un écoulement dans un réacteur industriel nécessite, d’une part
l’utilisation de bons modèles physiques, d’autre part la prise en compte des effets qui ont lieu à
une échelle inférieure à celle de la discrétisation du domaine de calcul. Dans le cas d’un trans-
fert de masse solide-gaz dû à une réaction chimique, il est donc d’abord important de connaître
de façon précise la cinétique chimique en fonction des paramètres de l’approche choisie. La
combustion du coke sur une particule de FCC est relativement bien connue. En revanche, les
modèles utilisés dans les simulations numériques de type Euler/Euler doivent prendre en compte
les effets de compacité puisque dans ce cas l’écoulement de la phase solide est décrit à partir
de la fraction volumique de particules αp. Une étude paramétrique de l’influence de la frac-
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FIGURE 2.3: Représentation de l’influence de l’effet du clustering sur la prédiction du taux de réaction
global au sein d’une cellule.
tion volumique de particules sur le taux de réaction volumique doit donc être effectuée pour
être certain d’utiliser un modèle convenable. Le premier changement d’échelle concerne donc
le passage de la combustion d’une particule isolée à la combustion d’un nuage de particules.
Ensuite, de même que pour la loi de traînée, lorsque l’on introduit une cinétique chimique cor-
rectement paramétrée, on peut observer que les taux de réactions sont mal estimés. Les fines
structures solides qui apparaissent au sein d’une cellule introduisent un effet d’hétérogénéité
qui n’est en général pas pris en compte. Le calcul du taux de réaction dans cette cellule est
alors basé sur une répartition homogène des particules puisque basé sur la valeur moyenne des
réactifs. Or, le taux de réaction devrait être calculé à partir de la pression partielle de réactif à la
surface de la particule et non pas sur la valeur moyenne de cette pression partielle au sein de la
cellule. Ce passage de la taille caractéristique des structures solides de l’écoulement à la taille
caractéristique du maillage constitue le second changement d’échelle.
La modélisation courante consiste à écrire le taux de réaction global moyen avec une ciné-







où τr est inversement proportionnel à la vitesse de la réaction locale.
Cependant, il apparait que des termes transportés par chacune des phases apparaissent dans
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l’expression du taux de réaction. Il y a donc un phénomène de couplage fluide-particule qui doit
être pris en compte.
Pour étudier l’influence de la combustion hétérogène sur l’hydrodynamique des particules et
l’influence de la concentration des particules sur le taux de réaction global, nous allons travailler
à l’échelle de quelques particules (échelle locale). On connait les compacités rencontrées dans
les réacteurs de type régénérateurs FCC et leur nombre de Reynolds superficiel associé (cf.
section 1.3.1). On peut donc définir la méthodologie d’une étude locale prenant en compte ces
paramètres, et étudiant :
– d’une part, l’influence de la réaction hétérogène sur l’hydrodynamique locale au sein d’un
nuage de particules,
– d’autre part, l’influence de la fraction volumique de particules αp sur le taux de réaction
global.
On pourra alors évaluer le couplage entre la fraction volumique de solide et la fraction
massique de dioxygène dans le nuage de particules.
Les simulations, qui devront être réalisées dans le cadre de ce travail, correspondent à la
simulation des différentes zones rencontrées dans le lit fluidisé, c’est-à-dire de l’écoulement
gazeux autours des particules :
– des bulles ;
– de l’émulsion ;
– de la zone d’entraînement ;
– de la zone de transition.
Pour comprendre les effets de couplage qui ont lieu à l’échelle locale, nous allons étudier
des nuages de particules sphériques monodisperses disposées en réseau régulier (réseaux de
type cubique centré par exemple) et de compacités différentes. En se plaçant à température et
pression du réacteur de régénération des particules FCC, les propriétés physiques du gaz seront
connues. On pourra effectuer des simulations numériques directes de cette phase gazeuse en
imposant un débit massique d’air frais à l’entrée du réseau de particules et étudier l’évolution
des fractions massiques des espèces le long de l’écoulement. Le profil d’attaque du gaz à travers
le réseau de particules résultera d’un calcul préliminaire, non réactif et périodique. La cinétique
chimique utilisée pour ces simulations devra être décrite le plus précisément possible.
Nous nous intéresserons ensuite à l’étude d’un réacteur pilote pour comprendre quelles
peuvent être les raisons macroscopiques de la mauvaise prédiction des concentrations des es-
pèces dans les lits fluidisés réactifs.
42
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Le chapitre qui suit traite de la modélisation de la combustion hétérogène et discute les
résultats publiés dans la littérature.
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3.1 Elements de cinétique chimique
Le phénomène de combustion est une réaction chimique qui fait intervenir un réactif consti-
tué d’éléments carbonés avec de l’oxygène. Lorsque le carbone réagit avec l’oxygène directe-
ment à l’état solide, on parle de réaction hétérogène. La particule solide va alors se voir destituée
au fur et à mesure de la réaction de ses atomes de carbone.
Murphy et Shaddix (2006) [47], mais aussi Battye et Ashman (2009) [7], proposent une
modélisation de ce phénomène de combustion hétérogène pour des particules de carbone à
basse température (1320-1800 ◦ K). Dans le cadre de particules poreuses constituées d’éléments
inorganiques (dédiés à la catalyse par exemple), le CO et le CO2 sont tous les deux produits en
parallèle. Cette théorie repose sur de nombreuses études réalisées au cours de ces 50 dernières
années. En 1991, Du et al. [19] tentent de déterminer le ratio CO / CO2 produit lors de la
réaction mais étudient également l’influence du rôle du catalyseur sur ce ratio. Il repose sur un
schéma réactionnel proposé par Ahmed et al. (1987) [2]. Les quantités de carbone dégagées
dépendent très fortement, non seulement de la température du gaz à la surface de la particule,
mais également des caractéristiques du catalyseur utilisé.
Même sans tenir compte du phénomène de pyrolyse, ce type de schéma réactionnel diffère
quelque peu des schémas classiques que l’on peut utiliser pour de simples particules de car-
bone rencontrées dans les centrales à charbon lors du processus de gazéification par exemple.
Chelliah et al (2005) [15] propose alors un schéma réactionnel à 5 étapes ne produisant du car-
bone que sous la forme de monoxyde de carbone. On retrouve d’ailleurs de nombreux travaux
dans ce domaine dans lesquels les auteurs n’ont retenu que 2 de ces réactions hétérogènes (
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CS + 1/2O2 → CO et CS +CO2 → 2CO), qui sont en général couplées avec une réaction en
phase gazeuse produisant le dioxyde de carbone (CO+1/2O2→CO2) [46], [42], [72].
En 2004, Zhou et al. [74] réalisent des simulations DEM-LES de la combustion de particules
de charbon pour étudier les transferts de chaleur entre le gaz et les particules mais également
entre particules. Ce type d’étude est également utile pour déterminer la température des parti-
cules dans un écoulement réactif car la température pilote également la combustion à l’échelle
locale. On trouve également des travaux portant sur la simulation numérique du champ fluide
autour d’un nuage de particules. En 2006, Zhao et al. [73] réalisent des simulations numériques
de gaz à travers des clusters de particules de charbon en 2D pour étudier en particulier le déga-
gement de chaleur. La compréhension de la distribution de la température au sein d’un cluster
est très importante car elle peut avoir une influence directe sur les taux de réactions des espèces.
3.2 Couplage entre mécanique des fluides et combustion hétéro-
gène
Il existe autant de combustions hétérogènes qu’il existe de types de particules. La struc-
ture de la phase solide constituée de carbone joue un rôle direct sur les éléments de cinétique
chimique associée à la réaction [16]. En effet, les taux de conversion dépendent fortement des
énergies de liaison de la phase solide qui dépendent elles-mêmes fortement de la structure de
la matrice des atomes de carbone formant le solide. La pression partielle en gaz oxydant (en
général l’oxygène) joue également un rôle fondamental. Voilà pourquoi on retrouve de nom-
breux travaux portant sur le couplage entre la combustion du solide et l’écoulement du gaz. Ce
type d’étude se rapproche fortement du problème de l’évaporation d’une goutte que l’on peut
trouver dans les travaux de Sirignano par exemple [63]. Lorsque l’on étudie ce phénomène à
l’échelle locale, la cinétique chimique est représentée simplement par un terme de transfert de
masse à l’interface gaz-solide avec ou sans modification de la position de l’interface. Dans le
cas de l’évaporation de liquide dans du gaz, ce transfert de masse dépend de la pression de va-
peur saturante (dans la phase gazeuse) des composés présents dans la phase liquide. Dans le cas
d’une réaction hétérogène gaz-solide, elle dépend de la pression partielle de l’oxydant (dans la
phase gazeuse) et de la présence en carbone sur la phase solide. Si l’on étudie la combustion de
particules de charbon (que l’on retrouve dans les centrales à charbon par exemple), la particule
entière va réagir à haute température. On doit alors prendre en compte la modification tempo-
relle de l’interface gaz-solide du au rétrécissement de la particule. En général, on considère une
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variation temporelle du rayon local de la particule en tenant compte de la relation (3.1).
r˙pρp = (ρgUg)S (3.1)
où r˙p représente la vitesse de récession locale de l’interface. Lorsque le débit massique du
gaz intégré sur la surface de la particule est suffisamment important, il peut modifier considéra-
blement le comportement du gaz autour de la particule. Cette approche a été utilisée par Libby
[40] pour étudié analytiquement la production de gaz autour d’une particule isolée au repos. La
technique de résolution est exposée ci-dessous.
3.2.1 Résolution analytique du transfert de masse d’une particule réactive isolée au repos :
La résolution du problème diffusif repose dans un premier temps sur la modélisation du
flux interfacial. L’étude réalisée par Libby et Blake porte sur une particule de charbon isolée
au repos dans de l’air à température T et à pression p. L’effet de pyrolyse 1 n’est pas pris en
compte et seule la combustion hétérogène va provoquer le changement d’état. On considère
alors, pour simplifier, que la molécule de charbon n’est constituée que de carbone. Le modèle
cinétique utilisé induit que le transfert de masse dépend de la température du gaz à l’interface et
de la fraction massique en éléments oxydants. Ces fractions massiques dépendent elles-mêmes
du transfert de masse de carbone (et en particulier le flux de l’élément C) à la surface de la
particule. On comprend alors où intervient le phénomène de couplage.
La variation de masse volumique dans le gaz environnant est entièrement du à l’apport de
carbone. Les autres atomes ne sont pas piégés à l’intérieur ou à la surface de la particule. Ainsi,
leur masse au voisinage de la particule ne varie pas. Le flux de masse total à l’interface gaz-
particule peut donc être exprimé comme étant de flux de l’élément C. Ce flux de l’élément C est
lui même exprimé en fonction de la vitesse de récession (ou de consommation) de la surface de
la particule.
Les premières études, effectuées analytiquement, concernant la consommation d’une parti-
cule de carbone dans un gaz oxydant au repos sont réalisées par Libby & Blake [40]. Ils ont
résolu ce problème en prenant en compte plusieurs réactions (hétérogènes et gazeuses). Le cas
étudié est une particule de carbone au repos dans un fluide environnant composé d’ O2 (Y1), de
1. Le phénomène de pyrolyse intervient lorsqu’un solide est exposé à de très forte température. Cette forte tem-
pérature suffit à casser des liaisons interatomiques au sein de la matière et va initier un phénomène de vaporisation
de molécule de type hydrocarbure léger (CH4 par exemple).
47
CHAPITRE 3. LA COMBUSTION HÉTÉROGÈNE
CO2 (Y2), de CO (Y3) et de N2 (Y4). Le paramètre 2 sans dimension K = mprp/η∞ est fondamen-
tal dans cette étude. Dans cette expression, η∞ correspond à la viscosité dynamique du fluide
environnant supposée constante et mp = (ρsdrp/dt). Ce nombre sans dimension caractérise la
compétition entre le transfert total de masse liée à la réaction hétérogène et la diffusion.
Le nombre de Schmidt est supposé constant et égal à 1, ce qui implique que η∞ = ρD∞
où D∞ est le coefficient de diffusion moléculaire de toutes les espèces. Cette hypothèse sur le
nombre de Schmidt permet de travailler sur la conservation des atomes plutot que sur la conser-
vation des espèces. Les équations de conservation portent donc sur les 3 fractions massiques
des éléments O2 (Y˜1), C (Y˜2) et N2 (Y˜3). Ces grandeurs sont reliées aux fractions massiques des
espèces par les relations linéaires données par (3.2). Le choix de travailler avec de telles quan-
tités est judicieux car les équations d’interface gaz-solide pour la conservation des atomes sont
simplifiées.
O2→ Y˜1 = Y1+µ12Y2+µ13Y3
C→ Y˜2 = µ22Y2+µ23Y3
N2→ Y˜3 = Y4 = 1−Y1−Y2−Y3
(3.2)
où µi j est le pourcentage massique de l’élément i dans l’espèce j.








µ¯ = µ22 (µˆ− µ˜)
µ ′ = µ23 (µˆ− µ˜)
(3.3)
2. Ce nombre sans dimension qui apparaît ici est analogue à un nombre de Sherwood puisqu’il compare le
transfert total de masse à la surface de la particule et les transferts diffusifs.
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FIGURE 3.1: Configuration étudiée : une particule réactive au repos pour l’analyse du cas diffusif pur.
3.2.2 Calcul du débit massique à l’interface gaz-solide :
Au regard des hypothèses précédentes, la configuration étudié est à symétrie sphérique (fi-
gure 3.1) et l’équation de transport pour chacun des éléments s’écrit selon (3.4). On observe
















, i ∈ {1,2}. (3.4)












où ξ est la coordonnée radiale adimensionnée ξ = (r/rp).
Comme il n’y a pas de transfert de masse de l’élément O2 à la surface de la particule et que













=−K (1− Y˜2) (3.6)
A partir de (3.6), on obtient les valeurs limites suivantes :





Ainsi en injectant (3.7) dans (3.5), on obtient une expression explicite pour les distributions
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Y˜i(ξ ), en fonction du paramètre de flux massique K que l’on détermine avec la condition de
chimie hétérogène.
Les taux de carbone issus de la réaction d’oxydation directe C + 1/2O2 → CO et de la
réaction indirect C+CO2 → 2CO sont respectivement notés R1 et R2. Ces taux de réaction











– K1 = 0,8710 kg · s ·Pa ·m−2 ;
– K2 = 0,0247 kg · s ·Pa ·m−2 ;
– Ta1 = 18000 K ;
– Ta2 = 21060 K ;
La masse totale dégagée à la surface de la particule est donc la somme des Ri soit :






















On trouve alors :
Y1p =
Y1∞Ke−K
K+Aµ˜ (1− e−K) (3.12)
On peut démontrer facilement que :
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En associant les équations (3.12), (3.13) et (3.7), on obtient également la valeur de Y2p.















1− (1− Y˜2∞)e−K]} (3.14)
On peut alors résoudre (3.14) de façon itérative, en remarquant qu’elle est de la forme K =
G(K) et en utilisant le schéma suivant :





On obtient ainsi le flux massique à la surface de la particule lorsque deux réactions d’oxy-
dation (réactions directe et indirecte) se produisent. On étudiera seulement, pour le moment,
l’effet des réactions hétérogènes. Libby & Blake introduisent également dans leurs calculs l’ef-
fet de la réaction en phase gazeuse CO+1/2O2→CO2 en introduisant la constante d’équilibre













La figure 3.2 représente l’évolution du flux de carbone autour d’une particule isolée en
fonction de la température du gaz à la surface de la particule et du produit entre la pression et
le rayon de la particule et pour différentes valeurs des fractions massiques des espèces gazeuses
environnantes. La détermination de ce paramètre est primordiale dans l’étude de l’ablation de
carbone à la surface d’une particule car c’est ce terme de soufflage qui peut modifier directement
les valeurs de la traînée par exemple dans un écoulement réactif gaz-particules. Par exemple,
dans les conditions rencontrées lorsque l’on injecte de l’air à l’intérieur d’un régénérateurs FCC
(rp ' 35 ·10−6 m, T=1000 K, P = 2 atm ), on a une viscosité dynamique de 4,3 ·10−5 kg/m/s.
On obtient alors une valeur de K = 8,58 ·10−4.
51
CHAPITRE 3. LA COMBUSTION HÉTÉROGÈNE
(a) (b)
(c) (d)
FIGURE 3.2: Evolution du flux massique normalisé (K = mp× rp/η∞), en écoulement froid, en fonction
de la température du fluide à la surface de la particule Tp pour des valeurs du produit (a) p× rp =
1 atm ·µm , (b) p× rp = 10 atm ·µm ,(c) p× rp = 100 atm ·µm ,(d) p× rp = 1000 atm ·µm. La valeur
de la viscosité a été fixée à η∞ = 5×10−5 kg/m/s. Le cas 1 correspond à Y1∞ = 0.2 et Y2∞ = 0, le cas 2
à Y1∞ = 0.2 et Y2∞ = 0.2, le cas 3 à Y1∞ = 0 et Y2∞ = 0.2.
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3.3 Réaction hétérogène en lit fluidisé dense
De nombreuses études expérimentales tentent de caractériser le lieu de la réaction hétéro-
gène dans un lit fluidisé dense. Sadilov et Baskakov (1973) [56] constatent que la combustion
des particules a principalement lieu dans les bulles de gaz. Ces bulles de gaz contiennent effecti-
vement l’oxygène qui remonte à travers le lit tandis que dans la phase d’émulsion, où la fraction
volumique de particules est très dense, le gaz est appauvri en dioxygène. Utilisant une approche
à deux phases, Pre et al. [55] montrent que la température du gaz dans les bulles joue effective-
ment un rôle majeur sur la composition des gaz. La température dans la phase d’émulsion est
relativement homogène dans tout le lit excepté au dessus de la grille de fluidisation (il n’y a pas
vraiment d’émulsion à cet endroit puisque l’on injecte le gaz) tandis que la température du gaz
dans les bulles augmente significativement avec la hauteur dans la première partie du lit pour
finalement converger vers la valeur de la température du gaz dans la phase d’émulsion dans la
partie supérieure du lit. On voit ici l’importance de l’émulsion qui régule la réaction dans les
bulles en contrôlant la température. Cela met également en évidence le fait que la réaction a
principalement lieu dans la partie basse du lit. Toutefois, ceci est vrai lorsque les bulles de gaz
ont une très faible concentration en particules. Dès αp = 1%, cet effet ne se fait plus ressentir.
Concernant la température des particules on peut alors supposer qu’elle est homogène par-
tout dans le lit. En effet, lorsqu’une particule entre à l’intérieur d’une bulle de gaz pour réagir,
sa température est donnée par la température de régulation de la phase d’émulsion. Ainsi, au
moins au début de la réaction dans la bulle, la température de cette particule est connue.
Cette température de régulation joue un rôle sur le lieu même de la réaction hétérogène.
Lorsque cette température est basse, la plupart de la réaction a lieu dans la zone située direc-
tement au dessus de la grille de fluidisation. Lorsque la température augmente, Hayhurst et
Tucker (1990) [31] montrent que cette réaction a lieu dès l’injection mais également dans les
bulles de gaz remontant dans le lit. La température de transition pour laquelle on passe d’un ré-
gime à l’autre est elle-même dépendante de la taille des particules mais également de la vitesse
de fluidisation [65].
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3.4 Compétition réaction / diffusion
3.4.1 Analyse préliminaire
Les écoulements réactifs sont décrits par l’évolution des champs de fractions massiques
des espèces du mélanges et du champ de température. Différents phénomènes physiques font
intervenir la variation de ces espèces. Elles disparaissent ou apparaissent dans le domaine par
réaction, par diffusion et par convection.
La réaction chimique est liée à la présence de dioxygène à la surface de la particule. Plus le
dioxygène est présent à la surface de la particule, plus le taux de conversion du dioxygène va
être important. La réaction hétérogène va entraîner une baisse de la concentration en dioxygène
et donc du taux de réaction. Il y a donc un état d’équilibre à atteindre à la surface de la particule.
En général lorsque le résultat de la fraction massique d’espèce oxydée à l’équilibre tend vers la
valeur 0, on parle de chimie infiniment rapide. Elle est alors limitée par l’effet de diffusion du
dioxygène vers la surface de la particule. Dans les autres cas, on parle de chimie lente.
Lorsque le temps caractéristique de diffusion de dioxygène τd est grand devant le temps
caractéristique de la réaction τr, l’apport de dioxygène par diffusion ne suffit pas à compenser
le dioxygène qui disparait à l’interface. Lorsque le temps de diffusion est au contraire petit
devant le temps de réaction, l’apport en dioxygène est permanent. Dans le cas le plus extrême,
la valeur de la fraction massique de dioxygène à la surface de la particule est égale à la valeur
de la fraction massique de dioxygène au sein du fluide.
3.4.2 Calcul du temps caractéristique de disparition du dioxygène par réaction hétérogène































3.4. COMPÉTITION RÉACTION / DIFFUSION
j n j A j B j
1 0.7 7560 18000
2 −0.08 27.5 2500
TABLE 3.1: Valeurs des constantes pour le modèle cinétique.
La réaction hétérogène s’écrit :
(1+φ)CS+(1+φ/2)O2 −→ φCO+CO2 (3.20)
Le taux de réaction massique surfacique associé à cette réaction (en kg/m2/s) est issu des





où YC est le chargement massique en coke défini par YC =mC/mp et la vitesse de combustion





Enfin, le rapport molaire de la production de CO et CO2 s’exprime :
φ = A2Pn2O2e
−B2/T (3.23)
Les constantes cinétiques sont données dans le tableau 3.1.
On remarque que si l’on considère la même fraction massique de coke sur la particule, le
temps de réaction ne dépend pas de la taille de la particule car le rapport m˙/dp ne dépend pas
du diamètre de la particule. Si l’on étudie un écoulement d’air, le temps caractéristique de la
réaction ne dépendra donc que de la fraction volumique de particules et de la température.
3.4.3 Calcul du temps caractéristique de diffusion du dioxygène
L’apport en dioxygène par diffusion pour une particule s’écrit en introduisant le nombre de
Sherwood du dioxygène ShO2 :
55
CHAPITRE 3. LA COMBUSTION HÉTÉROGÈNE






























avec ScO2 = 0.7661.
Comme on l’a vu précédemment, le nombre de Reynolds particulaire dépend de la fraction
volumique de solide αp à travers la vitesse de glissement.
Finalement, si l’on écrit γreacO2 = γ
di f f
O2
, la valeur du dioxygène à la surface de la particule
peut alors s’exprimer de la façon suivante :






3.4.4 Résultats et discussion
Les figures 3.3, 3.4, 3.5 et 3.6 comparent les évolutions des temps caractéristiques de la
diffusion et de la réaction en fonction de la température pour différentes fractions volumiques
de particules de FCC. Elles permettent d’illustrer à quelle température et quel diamètre de par-
ticules le temps de diffusion devient aussi grand que le temps de réaction. A partir de cette
température, la réaction a une influence importante sur l’écoulement gazeux. On remarque alors
que pour une température de 1000 K (correspondant à la température de l’écoulement dans un
régénérateur FCC), le temps caractéristique de la diffusion est beaucoup moins important que
le temps caractéristique de la réaction. Pour obtenir un effet de la réaction hétérogène en consi-
dérant un diamètre représentatif de la distribution des particules de FCC (70×10−6 µm), il est
alors nécessaire que la température atteigne 1750 K.
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Diffusion time dp= 70 µm
Diffusion time dp= 150 µm
Diffusion time dp= 300 µm
Diffusion time dp= 500 µm
Diffusion time dp= 800 µm
Diffusion time dp= 1000 µm
FIGURE 3.3: Temps caractéristiques de la diffusion pour différents diamètres de particules et temps
caractéristique de la réaction exprimés en secondes en fonction de la température pour αp = 1%.




















Diffusion time dp= 70 µm
Diffusion time dp= 150 µm
Diffusion time dp= 300 µm
Diffusion time dp= 500 µm
Diffusion time dp= 800 µm
Diffusion time dp= 1000 µm
FIGURE 3.4: Temps caractéristiques de la diffusion pour différents diamètres de particules et temps
caractéristique de la réaction exprimés en secondes en fonction de la température pour αp = 5%.
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Diffusion time dp= 70 µm
Diffusion time dp= 150 µm
Diffusion time dp= 300 µm
Diffusion time dp= 500 µm
Diffusion time dp= 800 µm
Diffusion time dp= 1000 µm
FIGURE 3.5: Temps caractéristiques de la diffusion pour différents diamètres de particules et temps
caractéristique de la réaction exprimés en secondes en fonction de la température pour αp = 30%.



















Diffusion time dp= 70 µm
Diffusion time dp= 150 µm
Diffusion time dp= 300 µm
Diffusion time dp= 500 µm
Diffusion time dp= 800 µm
Diffusion time dp= 1000 µm
FIGURE 3.6: Temps caractéristiques de la diffusion pour différents diamètres de particules et temps




Dans cette partie, nous avons défini la cinétique de réaction hétérogène qui va être utilisée
localement pour effectuer des simulations numériques directes à l’échelle de quelques parti-
cules. Dans la suite, on verra comment intégrer cette cinétique chimique en tant que condition
aux limites à l’interface gaz-solide. Nous avons également vu que de nombreux travaux portant
sur l’étude locale d’une particule réactive soumise à un écoulement laminaire ont déjà été réali-
sées mais peu d’études portent sur la simulation numérique d’un nuage de plusieurs particules.
Enfin, une étude sur les temps physiques caractéristiques de l’écoulement montre que les effets
de la réaction hétérogène sur l’écoulement gazeux ne seront pas prononcés car la diffusion joue
un rôle majeur dans les conditions de pression et température rencontrées dans les régénérateurs
FCC.
La partie qui suit sera dédiée à la mise en place des calculs de Simulations Numériques
Directes de l’écoulement réactif à travers un réseau de particules fixes dans les conditions du
régénérateur FCC.
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Deuxième partie




Développement et validation du code de cal-
cul AVBP
4.1 Code de calcul
Cette partie est dédiée à l’écriture des équations résolues pour la simulation numérique
directe d’un écoulement réactif.
Le code de calcul utilisé pour la simulation numérique directe est le code AVBP déve-
loppé conjointement par le CERFACS (Centre Européen de Recherche et de Formation Avancé
en Calcul Scientifique) et IFP Energies nouvelles. Il repose sur la résolution numérique des
équations de Navier-Stokes correspondant aux équations (4.2) à (4.4). Ce code étant dédié à
la résolution d’écoulements réactifs, on peut choisir d’effectuer une étude multi-constituants et
résoudre des équations de transport pour chacun de ces composants (4.1). Pour un écoulement
de fluide visqueux, compressible, conducteur de chaleur, multi-constituant et pour lequel les
forces de pesanteur ne sont pas prises en compte, le système d’équations différentielles résolu













= ω˙k pour k = 1,N (4.1)
où ρ est la masse volumique, Yk est la fraction massique de l’espèce k, ui la ième composante
du vecteur vitesse, V ik la i
ème composante de la vitesse de diffusion de l’espèce k, Vc,i est la ième
composante de la vitesse de correction et ω˙k est le taux de réaction de l’espèce k.
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où p la pression statique, τi j le tenseur des contraintes visqueuses, Et l’énergie totale par unité
de masse, q j le flux de chaleur, hs,k l’enthalpie sensible de l’espèce k, ω˙T le transfert d’énergie
par réaction et δi j le tenseur de Kronecker.
La vitesse de diffusion Vk,i est modélisée par l’approximation de Hirschfelder et Curtiss [33]
selon l’équation (4.5).
XkVk,i =−Dk ∂Xk∂xi (4.5)
où Xk est la fraction molaire de l’espèce k et Dk son coefficient de diffusion dans le mélange. Par
ailleurs, les termes sources volumiques de réactions ω˙k obéissent à la propriété fondamentale
∑Nk=1 ω˙k = 0. Il ne reste alors qu’à déduire l’expression de la vitesse de correction Vc,i qui











W étant la masse molaire moyenne du mélange donnée par W = ∑Nk=1 XkWk.
La loi de comportement du tenseur des contraintes visqueuses obéit à l’hypothèse de Stokes























où µ0 = 1.711× 10−5 kg ·m−1 · s−1 est la viscosité du fluide à la température de référence
T0 = 273.15 K et S est une constante fixée pour l’air à 110.4 K. Le flux de chaleur obéit à la loi
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de Fourier et s’écrit :
q j =−λg ∂T∂x j (4.9)
où le coefficient de conductivité thermique λg s’exprime en fonction de la viscosité dynamique





où cp est la chaleur spécifique à pression constante. Tout comme le nombre de Prandtl, elle
peut être considérée comme constante pour un gaz donné sur un large intervalle de température.
Enfin, en considérant le mélange comme un gaz parfait, la relation reliant les variations de





4.2 Cinétique chimique des réactions en phase gazeuse
La réaction chimique est un processus qui consiste à réarranger les atomes des molécules
en cassant et en créant de nouvelles liaisons covalentes entre ces atomes. Le fait de casser ces
liaisons covalentes va libérer de l’énergie, il s’agit d’un processus exothermique. La création de
nouvelles liaisons va elle, emmagasiner cette énergie, il s’agit d’un processus endothermique.
L’énergie globale libérée ou emmagasinée à chaque instant au cours d’une réaction est alors
représentée par la chaleur libérée au cours de la réaction ω˙T .
Si l’on considère M réactions chimiques de constante de réaction molaire Q j pour j = 1,M,





νk, jQ j (4.12)
où νk, j 1 est le coefficient stœchiométrique algébrique associé à l’espèce k pour la réaction j.
Si l’enthalpie de formation de l’espèce k est notée ∆h0f ,k
2, alors la libération d’énergie vers le
fluide associé à la variation de la fraction massique de l’espèce k est donnée par −∆h0f ,kω˙k. Par
1. Les coefficients stœchiométriques algébriques sont négatifs pour les réactifs et positifs pour les produits.
2. L’enthalpie de formation d’une espèce k correspond à l’énergie à apporter pour créer 1 kg de l’espèce k à
partir des corps pures dans leur configuration standard de chacun des éléments atomiques constituant la molécule.
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sommation sur toutes les espèces du mélange, on obtient l’expression de la chaleur libérée au






Les calculs réactifs avec le code de calcul AVBP font appel à des équations volumiques
de conservation de la masse de chacune des espèces du gaz. La cinétique chimique intervient
directement à travers les termes sources de ces équations. Le terme source est positif si l’espèce
apparaît au cours de la (ou des) réactions, il est négatif si elle disparait. Globalement, pour
les n espèces constituant le mélange gazeux du domaine, l’équation bilan de la jeme réaction








ν ′′k jMk (4.14)
Les ν ′k j sont les coefficients stœchiométriques des réactifs Mk de la réaction j et les ν
′′
k j les
coefficients stœchiométriques des produits.








ν ′′k jWk (4.15)
Le terme source volumique ω˙k imposé dans l’équation de conservation des espèces 4.16 est























ν ′′k j−ν ′k j
]
Q j (4.17)





ν ′′k j−ν ′k j
] (4.18)
Ce taux de réaction Q j est évalué à partir de l’équation (4.19).

























FIGURE 4.1: Représentation de l’interaction gaz-particule lors de la réaction hétérogène.
Avec :



















4.3 Implémentation de la réaction hétérogène
Cette partie est dédiée à la prise en compte de la réaction hétérogène gaz-solide avec le
solveur AVBP. Seules les équations de Navier-Stockes vont être résolues. Les particules se-
ront fixes à l’intérieure du domaine de calcul. L’interface sera donc représentée par une simple
condition aux limites d’adhérence du fluide sur paroi fixe modifiée pour prendre en compte
une réaction chimique. On retrouve ce type de condition aux limites dans les travaux de Cabrit
(2009) [11]. Dans ce type de formulation, la vitesse tangentielle du fluide à la paroi est nulle
mais sa composante normale ne l’est pas ce qui permet de modéliser des transferts de matière
(figure 4.1).
Le transfert de masse est supposé normal et quasi stationnaire à l’interface gaz-solide. Selon
ces hypothèses, l’intégration de l’équation de conservation de la masse (4.2) mène au système
d’équations suivant pour la vitesse du gaz à l’interface.
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= 0 =⇒ ρg,w (ug,n−Vσ ) = ρCVσ
(4.22)
où ρC représente la masse volumique du solide ablaté ou déposé à la paroi et Vσ est la vitesse de
déformation de l’interface (vitesse de récession en cas d’ablation et vitesse de croissance en cas
de dépôt). Selon les mêmes hypothèses, l’intégration de l’équation de conservation des espèces





= s˙TOTk pour k = 1,N (4.23)
avec Vk,n la composante normale de la vitesse de diffusion donnée par la relation de Hirschfelder
















Le terme source s˙TOTk représente la somme des contributions de toutes les réactions chimiques





νk, jQ j (4.25)
Dans cette formulation, Q j est le taux de réaction molaire de la réaction j et νk, j représente le
coefficient stœchiométrique algébrique de l’espèce k dans la réaction j pour une mole de solide
ablatée. L’influence de la réaction chimique hétérogène est entièrement prise en compte par la
connaissance de tous les termes sources s˙TOTk . Dans les simulations numériques directes qui
seront présentées par la suite, deux réactions hétérogènes prépondérantes seront considérées.
La littérature montre que dans le cadre de la combustion du coke à la surface de particules de
FCC, la prise en compte d’une réaction dite "indirecte" (4.26) et d’une réaction dite "directe"




4.3. IMPLÉMENTATION DE LA RÉACTION HÉTÉROGÈNE
j n j A j B j
1 0.7 7560 18000
2 −0.08 27.5 2500
TABLE 4.1: Valeurs des constantes pour le modèle cinétique.
Les données expérimentales fournies par la littérature pour ce type de réaction chimique sont
la vitesse de combustion du carbone VC et le rapport molaire entre monoxyde de carbone et
dioxyde de carbone dégagés φ qui dépendent tout deux de la température du gaz à la surface de


















Chacun de ces paramètres cinétiques j est représenté par le produit d’une constante A j dite
pré-exponentielle, de la pression partielle en dioxygène élevée à la puissance n j et d’une loi
exponentielle pour la température d’activation B j. Ces constantes sont données au tableau 4.1.
Elles ont été évaluées expérimentalement par IFP Energies nouvelles à partir de la combustion
de particules de FCC recouvertes de coke en lit fixe. Cette cinétique ne tient donc pas compte des
effets de mélange que l’on retrouve en lit fluidisé et se rapproche donc davantage de la véritable
cinétique qui s’opère à l’échelle microscopique. En revanche, à l’échelle microscopique, cette
cinétique tient compte des effets de porosité de la particule de FCC. Le coke prisonnier des
pores qui réagit à l’intérieur de la particule va donc être pris en compte dans le taux de réaction.
On peut donc directement décrire cette cinétique chimique par un flux de masse traversant une
surface géométrique située à l’interface gaz-solide bien que la réaction ait lieu dans le volume
de la particule. La modélisation cinétique consistera à écrire le débit massique de carbone m˙ à





où YC est la fraction massique de coke sur la particule. On montre alors (voir annexe A) que le
problème peut être reformulé en écrivant une seule réaction chimique donnée par (4.31) et en
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FIGURE 4.2: Taux de réaction molaire pour la combustion hétérogène en fonction de la température pour
différentes valeurs de la pression partielle en dioxygène.
utilisant un taux de réaction équivalent de la réaction donné par la relation (4.32). L’évolution
de ce taux de réaction molaire en fonction de la température est tracé sur la figure 4.2.





4.4 Validation du code de calcul
Cette partie traite de la résolution d’un cas test de validation pour la prise en compte de ré-
action hétérogène avec le code de calcul AVBP. Dans un premier temps, une description du cas
test sera mise en œuvre et la résolution du problème sera traitée analytiquement. La confron-
tation entre des résultats de simulations numériques et cette solution analytique sera ensuite
commentée.
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4.4.1 Résolution d’un problème analytique : état de l’art
Le chapitre précédent traite de l’implémentation d’une nouvelle condition aux limites dans
le code de calcul AVBP pour représenter l’effet d’une réaction hétérogène à l’interface d’un
gaz et d’un solide, le solide étant considéré immobile dans le référentiel étudié. L’utilisation de
cette condition aux limites requiert fondamentalement la mise en place d’un cas test simple de
validation pour s’assurer que les transferts interfaciaux sont bien résolus à la paroi. Des géomé-
tries simples telles que la diffusion pure des espèces autour d’une particule de charbon au repos
soumise à une réaction de combustion peut être étudiée. Ce phénomène de combustion et de
gazéification a été le sujet de beaucoup de travaux de recherche jusqu’à présent. En particulier
de nombreux auteurs ont essayé de résoudre ce problème analytiquement le plus proprement
possible. On pense notamment à Libby et Blake (1979) [40], qui introduisent pour cette réso-
lution le nombre sans dimension noté K (4.33) qui compare les effets de transfert de masse par
la réaction sur les effets diffusifs à l’interface gaz-solide. Le point de départ de la résolution
analytique des écoulements réactifs gaz-solide est de déterminer la valeur de ce nombre K, les





où Lr est une échelle de longueur caractéristique du problème réactif et µg,∞ est la viscosité
dynamique du fluide loin de la réaction (le fluide n’est pas perturbé par la réaction).
4.4.2 Description du cas de validation et résolution analytique
Pour valider la bonne implémentation de la condition aux limites pour la réaction hétéro-
gène, il est alors utile de déterminer un cas test, que l’on peut reproduire numériquement, et qui
possède une solution analytique du problème stationnaire. Il sera alors possible de confronter
les résultats obtenus avec le code de calcul à une solution exacte trouvée analytiquement. On
va donc mettre en place un cas test permettant de réaliser cette opération. La configuration de
l’étude est représentée figure 4.3. Il s’agit d’un écoulement en canal entre deux plaques soumises
à des réactions hétérogènes. Le résultat de ce calcul analytique pourra ensuite être comparé à
celui d’un écoulement de Poiseuille pour un gradient de pression longitudinal similaire.
On suppose que l’écoulement est laminaire et établi entre les plaques 1 et 2. Pour trouver
uns solution analytique simple à ce problème, on considérera un écoulement binaire. A la paroi
1, une réaction d’oxydation de type CS + νOO→ νPP a lieu. La réaction de dépôt inverse à
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FIGURE 4.3: Configuration étudiée possédant une solution analytique stationnaire.
la paroi 2 permet de déterminer une solution stationnaire du problème et permet de reproduire
à l’aide d’un code CFD cette configuration. Les valeurs de la pression P, de la température
T ainsi que les nombres de Schmidt Sck sont supposés constants et homogènes dans le canal.
Les équations de conservation à résoudre sont alors données par (4.34). Il s’agit dans l’ordre
de l’équation de conservation de la masse, de l’équation de conservation de l’espèce k et de





















L’équation de conservation de la quantité de mouvement projetée dans la direction normale








4.4. VALIDATION DU CODE DE CALCUL
Nous allons d’abord supposer que la variation de pression dans la direction normale aux
parois Sy sera suffisamment faible pour être considérée comme nulle. L’injection dans l’équation
(4.35) de la solution du système d’équation (4.34) viendra alors valider cette hypothèse.
Les différents termes à expliciter sont la vitesse normale à la paroi de diffusion moléculaire
de l’espèce k Vk,y et la composante du tenseur des contraintes visqueuses τxy = ηdu/dy. Le
terme source S correspond au gradient de pression qui sera imposé, permettant à l’écoulement
d’être établi dans la direction x.
Pour faciliter la résolution du problème, on va introduire 3 nombres sans dimensions don-
nés par (4.36), ainsi que la coordonnée adimensionnée ξ = y/h. Sck correspond au nombre de
Schmidt de l’espèce k. Il est supposé constant en temps et en espace. Pour un mélange binaire, il
doit toutefois obéir à la relation (4.38). Le nombre φ caractérise le rapport massique entre l’es-
pèce produite et l’espèce solide ablatéE à la surface. Il apporte entre autre une information sur
la part de l’espèce solide ablatée dans le mélange gazeux. Le nombre K a été défini précédem-
ment. Il est défini comme le rapport entre les transferts de masse par réaction et les transferts de
masse par diffusion à une interface lors d’une réaction hétérogène.
De plus, la viscosité dynamique du gaz est souvent supposée ne dépendre que de la tem-
pérature (Loi de Sutherland par exemple). Elle sera donc supposée constante pour cette étude











Enfin, pour un mélange binaire, la vitesse de diffusion est définie par (4.37) et les nombre
de Schmidt des 2 espèces sont liés par la relation (4.38).
VkXk =−Dk dXkdy (4.37)
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νO−νP , si φ 6= 0
XO(ξ ) = ScOK
Wp
Wp−WOξ +XO,1, si φ = 0
(4.40)
Les taux des réactions aux parois 1 et 2 sont donnés par (4.41) exprimés en fonction des

























En sommant ces équations sur les espèces et en tenant compte de la conservation de la masse




= 0, on obtient (4.43).
R1 = R2 = R (4.43)
On a alors :





4.4. VALIDATION DU CODE DE CALCUL
On obtient alors une relation implicite de K du type K = G(K) donnée par (4.45) si φ 6= 0






















Connaissant K, on déduit aussitôt la valeur de XO,1 avec l’équation (4.44). On obtient donc
les profils XO(ξ ) puis XP(ξ )= 1−XO(ξ ), puis on calcule la masse volumique par l’équation des
gaz parfait ρ(y) = (PW (y))/(RT ) en tenant compte du fait que W (y) = ∑k (Xk(y)Wk). Enfin,
on extrait le profil de vitesse normale aux parois par la relation v(y) = (Kη)/(ρ(y)h).

























FIGURE 4.4: Evolution du flux massique normalisé (K = mp×L/η), sans réaction en phase gazeuse,
en fonction de la température du fluide (a) pour des valeurs de h = 10 µm ( ), h = 100 µm ( ) et
h = 1 mm ( ) (b) et pour des valeurs de P = 5 atm( ), P = 10 atm ( ), P = 15 atm ( ).
La figure 4.4 représente la variation du paramètre de transfert de masse K en fonction
de la température du gaz, de la distance entre les deux parois et de la pression. La réaction
d’oxydation considérée est CS + 1/2O2 → CO avec les constantes de réactions déjà utilisées
K1 = 0,8710 kg · s ·Pa ·m−2 et Ta1 = 18000 K. Pour la réaction inverse de dépôt à la seconde
paroi, on a imposé arbitrairement K2 = K1/100 et Ta2 = Ta1.
Le nombre de Schmidt de l’espèce O2 vaut alors 0,6781 et on utilise une loi de Sutherland
η(T ) pour la viscosité donnée par (4.47) en prenant ηREF = 1,9072× 10−5 kg ·m−1 · s−1,
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TREF = 300 K et a = 0,64835.






Enfin, la résolution de l’équation de conservation de la quantité de mouvement donne l’ex-
pression de la composante axiale de la vitesse adimensionnée u† = ηu/(Sh2) explicité en (4.48)




















4.4.3 Retour sur l’hypothèse de pression uniforme
Lors de la résolution de ce cas de validation, nous avons supposé que la pression du gaz
est uniforme dans le domaine. Ceci est vrai dans la direction x puisque du fait de la périodicité
le gradient de pression longitudinal est nul. On doit alors imposer la valeur du gradient de
pression dans cette direction pour générer l’écoulement. Cependant, dans la direction transverse,
nous avons négligé ce gradient de pression. Nous allons alors nous servir des résultats obtenus
précédemment. En injectant la solution dans l’équation de quantité de mouvement projetée dans













où v† = µv/(hp) et la vitesse normale aux parois adimensionnée p† = p/p0 est la vraie pression
normalisée par la valeur de la pression assumée.
La vitesse normale v† peut alors s’exprimer en fonction de la masse molaire moyenne adi-
mensionnée W † = W/WP et introduite dans l’équation (4.50). On obtient alors une formule

































η−1/W †) (4/3 ScO (η−2/W †)+1)} est de l’ordre de 1, la validité
d’un cas test peut être estimée a priori en évaluant la valeur de I0×K3. En général, on s’aperçoit
que la valeur de ce produit reste très petite devant 1. Cela signifie que ce cas test est valide dans
une très large gamme de points de fonctionnement.
4.4.4 Résultats numériques et analytiques
La mise en place de cette solution analytique va maintenant nous permettre d’avoir un point
de comparaison exact pour les simulations numériques réalisées avec le code de calcul AVBP.
Comme on a pu l’observer figure 4.4, les valeurs du paramètre sans dimension K sont rela-
tivement faibles, dans les conditions du régénérateur de particules de FCC. Or comme on peut
l’observer figure 4.5, pour des valeurs de K comprises entre 0 et 1, la position du maximum de
vitesse longitudinale reste proche du centre du canal. Ainsi le profil de vitesse convective est
très peu dévié par rapport à un écoulement de Poiseuille classique.
Par ailleurs, on retrouve ce résultat sur les figures 4.7,4.9,4.6 et 4.8. Sont alors représentés
les profils transverses (analytiques et des simulations réalisées avec le code AVBP) de la masse
molaire, de la vitesse normale (qui est relativement faible), des fractions massiques des espèces
et du profil de vitesse convective pour une réaction du type C+CO2 → 2CO. La simulation
a été réalisée ici pour hauteur de canal h = 1× 10−4 m, à une pression de P = 2× 105 Pa et
une température T = 1000 K. La valeur du terme source est fixée à S = 10000 Pa/m. Enfin,
les valeurs des constantes cinétiques ont été fixées arbitrairement à K1 = 5 SI et K2 = 1 SI.
On peut donc conclure que pour ce type de réaction, la diffusion des espèces a peu d’influence
sur la convection. Ceci est du au fait que la masse molaire de l’espèce oxydée est relativement
proche de la masse molaire de l’espèce produite. Ce ne serait pas le cas d’une réaction du type
C+1/2H2→ 1/2C2H2 par exemple où le rapport de masse entre l’espèce oxydante et l’espèce
produite est beaucoup plus importante.
4.4.5 Conclusion
La solution analytique d’un écoulement simple faisant intervenir une réaction de combus-
tion hétérogène a été développée. La confrontation de cette solution analytique avec le résul-
tat fourni par le code de calcul AVBP a été réalisée et on peut remarquer que les résultats
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FIGURE 4.5: Evolution de la position du maximum de vitesse en fonction du paramètre K pour des
valeurs de k situées entre 0 et 100 (figure de gauche) et pour des valeurs de K situées dans le domaine
des réactions d’oxydation qui nous intéressent (figure de droite).
FIGURE 4.6: Profils des fractions massiques des espèces
78
4.4. VALIDATION DU CODE DE CALCUL
FIGURE 4.7: Profil de masse molaire moyenne normalisée W †
FIGURE 4.8: Profil de vitesse longitudinale normalisée u†
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FIGURE 4.9: Profil de vitesse normale normalisée v†
FIGURE 4.10: Profil du gradient de pression transverse normalisé analytique
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concordent exactement. Ce premier résultat vient non seulement valider l’utilisation de ce code
de calcul mais également l’implémentation de la condition aux limites. Une cinétique chimique
plus spécifique à la combustion du coke sur les particules de FCC peut alors être intégrée et les
simulations numériques à l’échelle locale d’un nuage de particules peuvent alors débuter.
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Chapitre 5
Simulations d’écoulements à travers des ré-
seaux fixes de particules
Les simulations numériques directes à travers un réseau fixe de particules s’inscrivent dans
le cadre des écoulements de type Euler / Lagrange (Euler pour la résolution de la phase fluide,
Lagrangienne pour les particules). En effet, les particules sont représentées par leur forme géo-
métrique réelle (dans cette étude par une sphère parfaite) et la trajectoire du fluide est exacte-
ment résolue autour de ces particules. La simulation numérique directe est utilisée car l’ordre
de grandeur de la taille des réseaux simulés est de l’ordre des plus petites échelles de l’écou-
lement turbulent étudié. L’utilisation de modèles LES ou RANS à cette échelle n’a donc pas
d’intérêt puisqu’elle ne fait pas gagner de temps de calcul. Il est ainsi préférable de résoudre les
équations de Navier-Stockes.
5.1 Configuration choisie
Nous souhaitons réaliser un écoulement réactif tridimensionnel de gaz à travers un réseau
fixe de particules afin de comprendre le transport des espèces gazeuses à travers cette matrice et
l’influence de la répartition de ces espèces gazeuses sur les modèles macroscopiques de taux de
réaction. Nous ne cherchons pas ici à réaliser une étude globale des écoulements réactifs gaz-
particules. Nous ne travaillerons que sur la configuration industrielle décrite dans les premiers
chapitres de cette thèse, à savoir, le régénérateur FCC.
La construction de la matrice de particules est réalisée en créant un cube d’arrête L com-
portant un motif régulier de particules si bien qu’un réseau infini de particules peut être créé
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FIGURE 5.1: Configuration du réseau cubique centré (source Massol (2004) [45]).
par translation de vecteur k ·L ·~e, k ∈ Z (avec ~e = ~x||~x|| ou ~y||~y|| ou ~z||~z|| ). Le motif choisi pour
toutes les simulations à venir est celui du réseau régulier cubique centré (figure 5.1). Les études
de Massol (2004) ont montré que ce type de réseau régulier a des propriétés hydrodynamiques
proches de celles d’un réseau aléatoire de particules. En particulier, le calcul de la loi de traînée
pour un réseau cubique centré de particules est proche des résultats obtenus par Wen & Yu et
Ergun à l’échelle macroscopique.
Notre étude sera réalisée pour 4 fractions volumiques de particules différentes correspondant
aux concentrations caractéristiques rencontrées dans les différentes zones du régénérateurs FCC
décrites au chapitre 1.3.1. Le paramètre de maille L est relié à cette fraction volumique de par-







Pour chacune de ces fractions volumiques, l’étude sera réalisée en deux temps. Dans un premier
temps, un calcul non réactif de l’écoulement de gaz à travers le réseau sera réalisé en utilisant
des conditions aux limites périodiques aux frontières du domaine. L’introduction d’une force
volumique viendra compenser le gradient de pression induit par le frottement sur les particules
dans la direction principale de l’écoulement.
La disposition des particules pour un réseau cubique centré est telle que les sphères sont dis-
posées sur les sommets et au centre d’un cube de longueur L (L étant la longueur caractéristique
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αp(%) L (10−6 m) Vtot (10−12 m3) Vgaz (10−12 m3)
1 330 35,92 35,56
5 193 7,18 6,82
30 106 1,20 0,84
50 90 0,71 0,36
TABLE 5.1: Tableau des grandeurs caractéristiques du réseau cubique centré pour différentes valeurs
de fraction volumique de particules.
de la maille). A l’intérieur de chaque cube, il y a alors 1/8 de sphère sur chaque sommet et 1
sphère totale au centre. Chaque maille du réseau comporte alors 2 sphères par motif élémentaire.
Les 4 fractions volumiques étudiées sont fixées à 1%, 5%, 30% et 50%. Elles correspondent
à des zones bien définies à l’intérieur du régénérateur. Les grandes dilutions correspondent aux
concentrations rencontrées dans les poches de gaz remontant le lit dense alors que les grandes
concentrations correspondent plutôt à la phase dite d’émulsion. La taille des particules corres-
pond approximativement à la valeur moyenne des particules de FCC rencontrées dans les unités
soit dp = 70 µm. On en déduit alors les grandeurs caractéristiques du motif élémentaire (voir
tableau 5.1).
Les caractéristiques du gaz traversant le réseau sont celles du gaz injecté dans un régénéra-
teur FCC classique. Nous étudierons donc de l’air à une pression de 2 bars et une température
de 1000 K. Les différentes grandeurs physiques associées sont résumées dans le tableau 5.2.
Ces différentes valeurs sont utiles en tant que données d’entrée pour le code AVBP. Toutefois
certaines grandeurs ne seront imposées qu’en conditions aux limites d’entrée alors que d’autres
seront appliquées à tout le domaine de calcul. En particulier, les fractions massiques des espèces
ne seront caractéristiques que du gaz entrant dans le domaine de calcul puisque les différentes
réactions chimiques prises en compte amèneront à les faire évoluer.
Enfin, la dernière étape consiste à déterminer une vitesse débitante du gaz à travers le nuage
de particules. Pour avoir un ordre de grandeur de ces vitesses, la méthode consiste à considérer
un état d’équilibre du nuage de particules et tenir compte des trois forces volumiques que sont
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composition du mélange unité
YN2 (+Sc) 0,77 (0,6707) -











TABLE 5.2: Grandeurs physiques caractéristiques du gaz injecté dans un régénérateur FCC.
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αp (%) 1 5 30 50
uxre f (m/s) 8,14×10−2 7,02×10−2 2,30×10−2 0,67×10−2
TABLE 5.3: Vitesses moyennes débitantes en fonction des fractions volumiques de particules retenues
pour l’étude.
le gradient de pression, la force de traînée (dépendante de la fraction volumique de particules)
et la gravité. Cette étude a été réalisée au chapitre 1.3.1. Le tableau 5.3 reprend les valeurs
numériques des vitesses obtenues sous cette hypothèse.
5.2 Simulations numériques non-réactives
Nous rappelons ici la stratégie de calcul pour les simulations numériques directes. La simu-
lation numérique doit représenter un écoulement d’air à travers un réseau infini de particules
dans la direction de vecteur x. La particularité de ce calcul sera qu’en amont de la coordonnée
x = 0, le calcul sera non-réactif (pas de coke à la surface des particules pour x < 0) alors qu’en
aval de cette abscisse, les particules seront chargées à 1% (en masse) de coke, elles seront donc
réactives. La partie en amont sera alors résolue en effectuant une simulation numérique pério-
dique dans toutes les directions en imposant un débit massique moyen dans la direction princi-
pale de l’écoulement. Pour résoudre la partie du domaine en aval, on imposera les champs de
vitesse, température et composition du mélange en entrée du réseau de particules et de pression
en sortie (figure 5.2). L’air arrivant dans le domaine n’ayant pas encore réagi, la composition du
gaz et la température sont ainsi fixées et homogènes sur toute la surface d’entrée. Le profil de
vitesse sera lui, extrait du calcul périodique. La pression en sortie de réseau sera imposée.
Pour le calcul périodique non réactif, la condition aux limites à l’interface entre le gaz et
les particules est une condition d’adhérence du fluide à la paroi. La température du fluide à la
paroi est alors imposée, constante, et fixée à T = 1000 K. Il n’y aura donc pas de gradients de
température à la paroi pour le calcul périodique. Le calcul périodique pourra être effectué en
implémentant des termes sources dans les équations de quantité de mouvement projetée dans la
direction x (S0,x) et dans l’équation de conservation de l’énergie (S0,E). Ils sont évalués grâce à
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FIGURE 5.2: Représentation schématique des conditions aux limites du domaine pour le calcul réactif.












V f luide ρuxdV
Vf luide
(5.4)
et où ρre f et uxre f sont respectivement la masse volumique de référence et la vitesse de référence,
imposées comme consignes, grandeurs moyennes sur le domaine fluide à obtenir lorsque le
calcul a convergé en temps.
5.2.1 Maillage
Les figures 5.3 et 5.4 montrent respectivement une vue générale du maillage du motif élé-
mentaire pour αp = 0,05 et des coupes de ce motif dans différents plans. Il est constitué de 126
740 cellules tétraédriques.
Le nombre de Reynolds particulaire de l’écoulement est très faible (Rep = 7 · 93× 10−2).
La construction de ce maillage nécessite d’être principalement vigilant sur le nombre de cel-
lules à la surface de la particule pour prendre en compte les hétérogénéités locales du flux de
masse à la surface de la particule tout en gardant un pas de temps suffisamment grand car la
convergence du problème réactif prend beaucoup plus de temps. Cela permet d’avoir une bonne
88
5.2. SIMULATIONS NUMÉRIQUES NON-RÉACTIVES
FIGURE 5.3: Vue générale du maillage tétraédrique du réseau de particules de motif cubique centré pour
αp = 5%.
prédiction locale de l’injection de masse de la particule vers le gaz en résolvant le plus précisé-
ment possible la valeur des différentes fractions massiques à l’interface. Pour cela, l’épaisseur
des mailles à la surface de la particule doit être suffisamment fine. Il s’agit ici du critère limitant
dans la construction du maillage puisque le nombre de Reynolds est très faible.
Le tableau 5.4 donne les propriétés des maillages pour chacune des fractions volumiques
considérées. La grandeur caractéristique de la maille est définie comme étant le rapport entre le
périmètre de la particule et la longueur de référence de la plus petite maille située à l’interface
gaz-particule (ζ = pidp/V
1/3
cell ). Le critère de maillage retenu pour la résolution du problème
réactif fluctue entre 40 et 44 mailles par périmètre de particule. La taille caractéristique de la
maille à l’interface gaz-solide est alors de l’ordre de 7×10−6 m. On aura donc une résolution
très précise des flux de masse interphases.
5.2.2 Résolution de l’écoulement
Les calculs sont résolus avec un schéma numériques de type Lax-Wendroff. Les équations
de Navier-Stokes instationnaires sont résolues et le calcul se termine lorsque les grandeurs sta-
tistiques des variables conservatives convergent en temps (les valeurs de référence pour les
débits massiques moyens sont alors atteintes).
La figure 5.5 représente le champ de vitesse axiale du gaz résultant du calcul périodique à
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FIGURE 5.4: Coupes longitudinales du maillage tétraédrique du réseau cubique centré pour αp = 5%





de la maille ζ
1 9 ·53×10−2 88 342 40
5 7 ·93×10−2 84 493 40
30 2 ·60×10−2 40 356 44
50 0 ·76×10−2 14 487 44
TABLE 5.4: Propriétés des maillages tétraédriques.
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travers le réseau cubique centré. Une coupe du motif élémentaire a été réalisée afin de visualiser
les contours de vitesses entre la sphère centrale et les sphères latérales. Elle est ici adimension-
née par la vitesse de référence : u† = u/ure f ×100. Comme le nombre de Reynolds superficiel
est très faible, on obtient un écoulement attaché. Il n’y a pas de décollement à l’arrière des
sphères. La présence des sphères latérales provoque un effet de confinement qui entraîne une
accélération du gaz et retarde le décollement de la couche limite. En revanche, dans le sens
principal de l’écoulement (direction x), l’interaction avec les sphères en aval et en amont est à
l’origine d’une zone de faibles vitesses. On observe que plus le compactage est important, plus
les différences de vitesses sont importantes entre les zones à faibles vitesses et les zones à fortes
vitesses. Les chemins préférentiels sont donc accentués pour les fortes fractions volumiques en
particules.
5.3 Simulations numériques réactives
La résolution de l’écoulement non réactif périodique étant réalisée, nous allons pouvoir
réaliser les calculs réactifs. Le profil de vitesse imposé à l’entrée du réseau réactif sera celui
obtenu à partir du calcul périodique précédent. Une pression de 2 bars sera imposée à la sortie
du réseau correspondant à la pression du fluide dans le régénérateur. Les réactions hétérogènes





La cinétique chimique utilisée dans cette étude considère que la réaction hétérogène avec le
coke déposé à la surface des particules obéit à la même loi que la réaction hétérogène avec le
coke déposé dans les pores. Pour le calcul stationnaire, la quantité de carbone transportée parles
particules sera prise égale à 1% de la masse de la particule. Idéalement, une étude paramétrique
de la quantité de coke à la surface des particules devrait être réalisée. Ceci n’a pas pu être réalisé
au cours de ce travail car les temps de calcul élevés pour réaliser ce type de simulation avec un
code complètement explicite tel qu’AVBP ne permettent pas de simuler beaucoup de points de
fonctionnement.
Une réaction homogène sera également prise en compte. Il s’agit de la réaction de combus-
tion du monoxyde de carbone par le dioxygène (CO+1/2O2→CO2).
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(a) (b)
(c) (d)
FIGURE 5.5: Champs et iso-contours de la composante axiale de la vitesse adimensionnée pour αp =
0.01 (a), αp = 0.05 (b), αp = 0.30 (c) et αp = 0.50 (d).
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Nous supposerons que ces 3 réactions suffisent à approximer le schéma réactionnel réel.
En particulier nous ne tenons pas compte des réactions souvent étudiés faisant intervenir l’eau
(H2O) et le dihydrogène (H2). Nous supposons qu’ils sont présents dans le régénérateur en trop
petite quantité pour influer sur les taux de combustion des éléments carbonés. La réaction de
craquage catalytique ayant lieu ici sans apport d’hydrogène, cette hypothèse semble justifier car
nous n’introduisons pas d’hydrogène dans la boucle de l’unité FCC.
Idéalement, il est approprié d’étudier l’écoulement réactif sur une longueur suffisamment
longue de telle sorte qu’il existe une abscisse x, telle que tout l’oxygène ait réagit. Cela dépend
typiquement du débit massique d’injection d’oxygène en entrée de réseau. En effet, plus on
va alimenter rapidement le domaine en oxygène, plus l’abscisse à laquelle tout le dioxygène
aura disparu sera importante. Ensuite cela dépend de la compacité du réseau puisque plus la
compacité est faible, plus la distance à parcourir est grande pour rencontrer le même nombre
de particules et donc la même quantité de carbone. Enfin, plus la compacité est faible, plus la
vitesse d’injection est rapide. On obtient donc deux effets qui se cumulent et il faudrait simuler
une longueur de réseau beaucoup plus importante pour les faibles fractions volumiques de parti-
cules que pour les fortes. Pour comparer les simulations des différentes fractions volumiques de
particules, nous décidons plutôt de fixer le même nombre de particules de catalyseur à simuler
dans chacun des cas. Ce nombre est fixé arbitrairement à 12 soit 6 fois le motif élémentaire du
réseau cubique centré. La surface de carbone solide pouvant réagir dans le domaine est donc la
même pour toutes les simulations. Seules les vitesses débitantes et les fractions volumiques de
particules changent.
5.3.1 Condition en température à l’interface gaz-solide
Les différentes réactions mises en jeu, qu’elles soient homogènes ou hétérogènes sont ac-
compagnées d’un dégagement de chaleur lié à la rupture des liaisons covalentes les plus énergé-
tiques. En phase gazeuse, ce dégagement de chaleur est caractérisé par le terme volumique ω˙T .
Le dégagement de chaleur à l’interface gaz solide est différent. Il doit obéir à la relation (5.6).
Elle correspond au cas limite, sur l’élément de volume entourant l’interface, et lorsque dn tend








+ρg,s (Ug,s−Uσ )︸ ︷︷ ︸
∼Ug,s
Eg−λg∇nTg,s− ( ¯¯σ : U)n (5.6)
93
CHAPITRE 5. SIMULATIONS D’ÉCOULEMENTS À TRAVERS DES RÉSEAUX FIXES DE PARTICULES
Le premier terme du membre de gauche de l’équation (5.6) correspond au terme de conduc-
tion de chaleur dans le particule. Le second terme correspond au terme de convection lié au
mouvement de l’interface (défini ici comme la vitesse de récession de l’interface Uσ lié à la
réaction hétérogène). Le membre de droite est constitué d’un terme de production d’énergie lié
à la variation des espèces gazeuses, d’un terme de transport de l’énergie totale, d’un terme de
conduction et enfin d’un terme de frottement. Un terme de rayonnement pourrait également être
pris en compte.
Le membre de droite de l’équation (5.6) est complètement résolu par les équations de
Navier-Stokes en prenant en compte une valeur locale de la température du fluide à la paroi.
La modélisation du bilan énergétique dépend donc de la façon dont est prise en compte l’évo-
lution temporelle locale de la température du fluide à l’interface gaz-solide.
La première méthode (qui semble également être la plus correcte) consiste à coupler le
solveur de mécanique des fluides DNS avec un solveur thermique pour résoudre en temps réel
la conduction de la chaleur dans la particule (et en supposant toujours que le temps de récession
de l’interface due à la réaction hétérogène est grand devant les autres temps caractéristiques des
autres phénomènes physiques mis en jeu). On peut alors résoudre de façon précise les gradients
de température longitudinaux dans la particule liés à la différence de température dans le fluide
en aval et en amont de chaque particule.
Une autre méthode consisterait en une prise en compte uniforme de l’évolution temporelle
de la température de chaque particule en intégrant le flux de chaleur résolu sur toute la particule.











Peut-on imposer une température constante à la surface des particules ? Imposer une tempé-
rature constante à la surface de la particule semble être une mauvaise approximation car on fixe
alors aléatoirement la proportion de chaleur liée à la réaction hétérogène dégagée vers le fluide
et vers la particule. De plus, les gradients de température vont varier autour de la particule.
Cela entraîne alors une inhomogénéité autour de la particule qui devrait mener à une inhomogé-
néité de la température. Ceci est donc incohérent. On peut alors en conclure que toute méthode
consistant à considérer une température homogène à la surface de la particule est incohérente.
La seule façon de résoudre proprement le problème thermique semble donc être de résoudre
l’équation de la conduction à l’intérieur de chaque particule.
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Cependant, avant de réaliser ce type de calcul difficile à mettre en place, il est nécessaire de
savoir si, dans notre cas, la résolution précise du champ de température est primordiale. Rap-
pelons que l’objectif est principalement d’observer les taux de réactions et champs de fractions
massiques des espèces dans un nuage de particules soumises à une réaction hétérogène et leur
influence sur le champ de vitesse. Les expériences et relevés thermiques montrent que dans le
cas des particules de catalyseur, de type FCC, en régénération, la température des particules
oscille sur environ 50 K. Notre étude est réalisée pour une température T = 1000 K. Comme
nous connaissons l’expression analytique de la constante de réaction molaire en fonction de la
température, nous pouvons calculer sa différentielle. La valeur de l’erreur relative faite, si l’on
considère un domaine de variation de température ∆T , est alors donnée par l’équation (5.8). Le
tableau ?? reporte alors la valeur de l’erreur réalisée sur le taux de réaction molaire en fonction
de l’erreur réalisée sur la température en considérant que la température des particules et ho-
mogène et constante en surface et égale à 1000 K. On observe que l’erreur maximale réalisée
pour une valeur de ∆T égale à 50 K atteint tout de même 15.3 % lorsque la pression partielle
du dioxygène est maximale et égale à la pression partielle du dioxygène dans l’air pour une











Finalement, il semble que, globalement, la bonne prédiction du champ de température joue
peu sur les champs de fractions massiques des espèce dans notre cas. Nous prendrons donc
la décision de fixer la température du gaz à la surface de la particule pour chacune de nos
simulations à T = 1000 K en sachant qu’une appoximation est réalisée à ce niveau.
Les 4 sections qui suivent présentent les résultats des différentes simulations numériques
réactives ainsi réalisées.
5.3.2 Résultats de la simulation pour αp = 0.01
Le cas le plus dilué correspond aux grandes cavités de gaz qui remontent à travers le lit
dense. Il correspond à une fraction volumique de 1%. La vitesse moyenne débitante en entrée
de réseau de particules est de 8 · 14× 10−2 m/s. La pression est fixée à 2 bars à la sortie du
domaine. Le calcul est effectué jusqu’à ce que les grandeurs statistiques des différentes variables
conservatives convergent en temps. On obtient alors la solution stationnaire du problème.
La figure 5.6 représente le champ de fraction massique du dioxygène dans une coupe longi-
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PO2 [Pa] Erreur en % Erreur en %







TABLE 5.5: Estimation de l’erreur relative réalisée sur le taux de réaction molaire en fonction de l’erreur
sur la température en considérant la température des particules constante et homogène à 1000 K.
tudinale (plan d’équation z=0). Le dioxygène est présent à 23 % en masse en entrée de réseau.
Le calcul va nous donner des informations sur le taux de disparition de l’oxygène dans le cas
le plus dilué. On observe que dans les directions transverses à l’écoulement principal, les gra-
dients de concentration sont très faibles. On aurait pu penser qu’à faible nombre de Reynolds et
dans le cas le plus dilué, on puisse retrouver une distribution semblable à celle d’une particule
isolée. En effet, les études de Xu et Fu (1997) [70], Blake (2002) [9] et Wichman et McMas-
ter (2007)[69], montrent que les gradients de répartition des fractions massiques des espèces à
faible nombre de Reynolds sont principalement radiaux. Cependant ce n’est pas le cas ici, du
fait que l’on simule un réseau infini de particules, il y a un couplage qui s’effectue même en
régime dilué. Lorsque l’on étudie une particule isolée, on impose souvent la valeur des frac-
tions massiques des espèces à l’infini. On contraint alors le système en imposant une symétrie
complètement sphérique à l’infini. Dans la simulation d’un réseau infini de particule les va-
leurs à l’infini des fractions massiques des espèces sont pilotées par les autres particules. Le
système devenant alors symétrique selon des plans passant par l’axe x, les champs de fractions
massiques des espèces dépendent principalement de la coordonnée x.
Le principal effet observé apparaît juste en amont des sphères où la vitesse de convection est
moins importante. En effet, à cet endroit la concentration en dioxygène est moins importante.
On observe ceci sur l’iso-contours YO2 = 0.2279. L’apport en oxygène par le phénomène de
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FIGURE 5.6: Champ de fraction massique de dioxygène (YO2) pour αp = 1%. Visualisation d’une coupe
longitudinale dans le plan z=0.
convection est moins important à cet endroit. En sortie de réseau (abscisse 6L), la fraction
massique de dioxygène n’atteint que la valeur d’environ 0.2254.
La figure 5.7 représente le champ de fraction massique de dioxyde de carbone. Quantitati-
vement, on observe que la production de dioxyde de carbone est très faible pour αp = 1%. La
fraction massique maximale obtenue en sortie du réseau avoisine les 37 · 4× 10−4. De même,
la figure 5.8 représente le champ de fraction massique de monoxyde de carbone. La produc-
tion de monoxyde de carbone est également très faible et inférieure au taux de production du
dioxyde de carbone (24 · 1× 10−4). Pour ce point de fonctionnement, 2 phénomènes font que
la production de molécules carbonées est faible : une grande dilution et une vitesse de convec-
tion relativement importante. A vitesse débitante égale, une faible concentration en particule va
entraîner une quantité moins importante de carbone gazeux dégagé.
Qualitativement, on retrouve que directement en amont des particules, les fractions mas-
siques de CO2 et de CO sont plus importantes car l’interaction hydrodynamique avec la parti-
cule suivante fait que la convection est moins importante à cet endroit. On remarque d’ailleurs
ce phénomène tout autour de chaque particule. La couche limite convective est à l’origine d’un
profil convectif pour les fractions massiques des espèces (comme le montrent les iso-contours
YCO2 = 0 ·1723×10−2 ou YCO2 = 0 ·1149×10−2 sur la figure 5.7).
Le champs de vitesse longitudinale du gaz est donné par la figure 5.9. On n’observe pas
de réelle influence de la réaction hétérogène sur le champs de vitesse du gaz. Globalement, on
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FIGURE 5.7: Champ de fraction massique de dioxyde de carbone (YCO2 ×102 ) pour αp = 1%. Visuali-
sation d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
FIGURE 5.8: Champ de fraction massique de monoxyde de carbone (YCO×102 ) pour αp = 1%. Visua-
lisation d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
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FIGURE 5.9: Champ de vitesse axiale du fluide normalisé (u† ) pour αp = 1%. Visualisation d’une coupe
longitudinale dans le plan z=0.
observe que les effets diffusifs prennent le devant sur les effets convectifs. Loin des particules,
on observe que dans un même plan orthogonal à l’axe x, la fraction massique de chacune des
espèces est la même. La figure 5.10 représente le champ de fraction massique du CO2 dans le
plan de coordonnée x = 3L. On observe effectivement que loin de la couche limite autour des
particules, le champ de fraction massique est plutôt homogène.
5.3.3 Résultats de la simulation pour αp = 0.05
La fraction volumique de particules correspondant à la dilution dans les cavités gazeuses se
formant dans le bas du lit dense est de l’ordre de 5%. La vitesse moyenne débitante en entrée de
réseau de particules représentative de la vitesse de glissement pour une telle compacité est de
7 ·02×10−2 m/s. De même que précédemment la pression absolue en sortie de réseau est sup-
posée homogène et fixée à 2 bars. Les résultats du calcul stationnaire sont présentés ci-dessous.
La figure 5.11 représente le champ de fraction massique de l’oxygène dans le plan de co-
ordonnée z = 0. La topologie de ce champ est semblable à celle obtenue précédemment pour
αp = 1%. Dans les directions transverses à l’écoulement principal, le gradient de fraction mas-
sique est très faible. On observe presque un écoulement de type "piston". On retrouve un profil
de couche limite à l’approche de la surface de la particule du à la condition d’adhérence pour
la vitesse du gaz tangentiellement à la paroi. Le transport des espèces par la convection est nul
à la paroi. Ainsi, un gradient de fraction massique normal à la surface de la particule s’établit.
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FIGURE 5.10: Champ de fraction massique de dioxyde de carbone (YCO2 ) pour αp = 1%. Visualisation
d’une coupe orthogonale x=3L.
FIGURE 5.11: Champ de fraction massique de dioxygène (YO2) pour αp = 5%. Visualisation d’une coupe
longitudinale dans le plan z=0.
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On remarquera d’ailleurs qu’il existe une position angulaire pour laquelle ce gradient s’annule
puisqu’il change de signe. Si l’on prend le cas de l’oxygène (figure 5.11), on observe bien que
le profil de couche limite n’est pas orienté dans le même sens lorsque le gaz attaque la particule
(isocontour YO2 = 0.2265) et lorsqu’il la quitte (isocontour YO2 = 0.2244).
Quantitativement, on observe une diminution plus significative du dioxygène en sortie du
réseau que pour le cas le plus dilué (1 %). Lorsque la fraction volumique de particules est de 5
% cette valeur descend à environ YO2 = 0.2200. Rappelons qu’il ne s’agit ici que de l’effet de
12 particules. Cette diminution de la fraction massique de dioxygène peut donc être considérée
comme importante.
La figure 5.12 représente le champ de fraction massique du dioxyde de carbone et la figure
5.13 représente le monoxyde de carbone dans la même configuration.
FIGURE 5.12: Champ de fraction massique de dioxyde de carbone (YCO2×102 ) pour αp = 5%. Visuali-
sation d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
On observe que pour cette fraction volumique de particules, le dioxyde de carbone at-
teint une valeur d’environ YCO2 = 0.008 alors que le monoxyde de carbone atteint la valeur
de YCO = 0.005.
Cette analyse quantitative peut nous être utile par la suite. Il sera en effet intéressant d’effec-
tuer des comparaisons. A volumes de contrôles égaux et des nombres de particules égales, est-ce
que les masses de dioxyde de carbone et de monoxyde de carbone produites sont les mêmes si
101
CHAPITRE 5. SIMULATIONS D’ÉCOULEMENTS À TRAVERS DES RÉSEAUX FIXES DE PARTICULES
FIGURE 5.13: Champ de fraction massique de dioxyde de carbone (YCO×102 ) pour αp = 5%. Visuali-
sation d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
FIGURE 5.14: Champ de vitesse axiale du fluide normalisé (u† ) pour αp = 5%. Visualisation d’une
coupe longitudinale dans le plan z=0.
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les particules étaient plus ou moins regroupées au moment de la combustion ? On peut supposer
que ce ne sera pas toujours le cas. En effet, si l’on atteint une compacité pour laquelle le dioxyde
de carbone disparait très rapidement au sein du nuage de particule, la réaction sera limitée.
On remarque également que pour αp = 5%, la fraction massique de dioxygène en aval et
en amont de chaque sphère varie peu. Cette variation est de l’ordre de 5× 10−2%. On peut
donc conclure que le taux de réaction à la surface de chaque particule est homogène et que par
conséquent la vitesse moyenne de déformation de l’interface reste égale à la vitesse moyenne
des particules. Ainsi, à cette fraction volumique de particule, on peut toujours considérer qu’il
n’y a pas de terme de variation de quantité de mouvement lié à la réaction hétérogène pour les
particules.
Si l’on observe maintenant l’influence de la production de gaz à la surface du solide sur
l’écoulement gazeux, on observe sur la figure 5.14 que les lignes de courant ne sont pas modi-
fiées pour αp = 5%. On n’observe pas non plus de réelle accélération du gaz entre l’entrée du
réseau et la sortie bien qu’il y ait production de masse par la réaction hétérogène. Ceci est dû
à la faible valeur de la vitesse d’injection à la surface du solide par rapport à la vitesse relative
entre le gaz et le nuage de particules.
5.3.4 Résultats de la simulation pour αp = 0.30
La fraction volumique de particules correspondant à la dilution dans la zone de transition
entre le lit fluidisé et la partie supérieure du réacteur contenant presque exclusivement du gaz
est de l’ordre de 30%. La vitesse moyenne débitante en entrée de réseau de particules représen-
tative de la vitesse de glissement pour une telle compacité est de 2 · 30× 10−2 m/s. De même
que précédemment la pression absolue en sortie de réseau est supposée homogène et fixée à 2
bars. Les résultats du calcul stationnaire sont présentés ci-dessous.
La figure 5.15 représente le champ de fraction massique du dioxygène à l’intérieur du ré-
seau. On observe que l’impact de l’augmentation de la fraction volumique de particules est
important si l’on compare ce résultat avec ceux trouvés précédemment. La fraction massique
de dioxygène en sortie du réseau est d’environ 11,5 %, ce qui représente exactement la moitié
de la valeur d’entrée. La consommation du dioxygène par seulement 12 particules est donc très
importante. Comme nous l’avons déjà vu, ceci est dû à deux effets : d’une part l’augmentation
de la compacité entraîne directement qu’il y a plus de carbone par unité de volume à convertir
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FIGURE 5.15: Champ de fraction massique de dioxygène (YO2) pour αp = 30%. Visualisation d’une
coupe longitudinale dans le plan z=0.
et d’autre part, elle a une influence sur la vitesse relative entre le gaz et les particules. Cette
vitesse relative diminue avec l’augmentation de la compacité. Comme la vitesse de convection
est moins importante, l’apport et le renouvellement en dioxygène par convection se fait plus
lentement d’où un effet de stagnation des espèces carbonées dans le nuage de particules.
Les figures 5.16 et 5.16 représente les champs de fraction massique des espèces carbonées
produites. On observe alors qu’elles ont une valeur beaucoup plus importantes que dans les
deux cas précédents.
La vitesse du gaz (figure 5.18) n’est pas encore trop modifiée autour des particules par
rapport au cas non réactif.
5.3.5 Résultats de la simulation pour αp = 0.50
Dans la phase émulsion, la fraction volumique moyenne de particules est de 50 %. Ce cas
de calcul est particulièrement intéressant puisque l’émulsion correspond à une grande partie du
lit fluidisé dense. Pour une telle compacité, la vitesse de glissement entre le nuage de particules
et l’air est de 0 ·67×10−2 m/s.
La figure 5.19 représente le champ de fraction massique du dioxygène à l’intérieur du ré-
seau. On observe que le dioxygène disparait presque totalement en sortie de réseau sur une
épaisseur de seulement 540×10−6 m.
Cet état représente parfaitement la couche de réaction entre l’émulsion dans un lit fluidisé
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FIGURE 5.16: Champ de fraction massique de dioxyde de carbone (YCO2 × 102) pour αp =
30%.Visualisation d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
FIGURE 5.17: Champ de fraction massique de monoxyde de carbone (YCO) pour αp = 30%. Visualisation
d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
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FIGURE 5.18: Champ de vitesse axiale du fluide normalisé (u† ) pour αp = 30%. Visualisation d’une
coupe longitudinale dans le plan z=0.
FIGURE 5.19: Champ de fraction massique de dioxygène (YO2) pour αp = 50%. Visualisation d’une
coupe longitudinale dans le plan z=0.
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et les bulles de dioxygène. La production d’espèce carbonée est alors très importante. La figure
5.20 montre que la valeur de la fraction massique de dioxyde de carbone atteint alors YCO2 =
0,17 dans la phase d’émulsion et la figure 5.21 montre que la fraction massique de monoxyde
de carbone atteint YCO = 0,11.
FIGURE 5.20: Champ de fraction massique de dioxyde de carbone (YCO2) pour αp = 50%. Visualisation
d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
FIGURE 5.21: Champ de fraction massique de monoxyde de carbone (YCO) pour αp = 50%. Visualisation
d’une coupe longitudinale dans le plan z=0.
Cette production d’espèces carbonées à l’interface gaz-solide est tellement importante que
cette fois, elle a une influence sur les lignes de courant du gaz autour des particules. La figure
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5.22 montre le champ de vitesse du gaz dans la direction longitudinale. On observe une aug-
mentation de la vitesse du gaz en sortie de réseau due à l’augmentation du débit massique de gaz
entre l’entrée et la sortie. Cette augmentation importante de la vitesse est amplifiée du fait que
la vitesse relative gaz-particules pour un réseau de compacité égale à 50% est beaucoup plus
faible que pour un nuage dilué. Le débit massique à la surface des particules dû à la réaction
n’est donc pas négligeable devant le débit massique à l’entrée du réseau.
FIGURE 5.22: Champ de vitesse axiale du fluide normalisé (u† ) pour αp = 50%. Visualisation d’une
coupe longitudinale dans le plan z=0.
La figure 5.23 représente l’évolution du profil de vitesse dans la direction y du gaz à diffé-
rentes abscisses x = k×L (après le franchissement par le gaz de chaque motif élémentaire du
réseau cubique centré). On voit alors une augmentation de la vitesse du gaz dans les zones de
passage préférentiel du gaz.
5.4 Conclusion
Les simulations numériques directes à travers un réseau fixe de particules ont été réalisées
pour différentes fractions volumique de particules en considérant une injection d’air. Ces frac-
tions volumiques représentent l’état des particules à différents endroits du lit fluidisé. Les faibles
dilutions correspondent aux particules situées dans les bulles de gaz. Pour ces dilutions, les frac-
tions massiques en espèces carbonées dégagées sont relativement faibles. Il y a encore beaucoup
de dioxygène dans la phase gazeuse. Dans ces bulles de gaz, il y a donc encore beaucoup de
dioxygène. Les grandes dilutions correspondent à la phase d’émulsion. Pour ces dilutions, le di-
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FIGURE 5.23: Profil de vitesse du gaz normalisé (u† ) dans le plan z=0 en fonction de la coordonnée
normalisée y/L aux abscisses x=L (◦),x=2L (),x=3L (4),x=4L (+) et x=5L (∗).
oxygène disparait complètement sur une épaisseur relativement faible. On se rend alors compte
que dans ce type de lit fluidisé réactif la réaction hétérogène a lieu à l’interface entre les cavités
pleines de gaz qui remontent le lit et la phase d’émulsion sur une épaisseur de l’ordre de la
centaine de micromètres. On voit également, à partir des simulations numériques directes qu’il
existe une corrélation forte entre la fraction volumique d’un nuage de particules et la fraction
massique de dioxygène à l’intérieur de ce nuage.
5.5 Perspectives pour l’étude locale
Au cours de ce travail, l’étude paramétrique a porté seulement sur la fraction volumique de
particule. Le temps de calcul pour réaliser une seule simulation avec le code AVBP dans ce type
de configuration est très important. La simulation réactive doit tourner 2 mois en moyenne sur
32 à 64 processeurs pour atteindre un état convergé en temps. Au cours des études futures, ce
type de simulation pourra être effectué en utilisant un code de combustion implicite pour gagner
en temps de calcul et pouvoir effectuer une étude paramétrique en faisant varier plus de para-
mètres physiques. En particulier, il serait intéressant de réaliser des études sur l’influence de la
fraction massique de coke à la surface de la particule. Il serait également intéressant de montrer
l’influence de la température. En effet, la zone de températures rencontrée dans le régénérateur
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FCC est telle que la plus petite variation de température peut changer de façon importante le
taux de réaction.
Enfin, l’utilisation d’un code implicite pourrait être utile pour effectuer des simulations nu-
mériques instationnaires en faisant varier la masse de coke contenue par les particules au cours
du temps. Cela permettrait entre autre de dégager des temps caractéristiques de la combustion
du coke pour un nuage de particule en fonction de αp.
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Les chapitres précédant ont permis d’étudier, à l’aide d’une cinétique théorique basée sur des
mesures expérimentales macroscopiques, le phénomène de combustion hétérogène à l’échelle
d’un réseau fixe de particules. Des informations sur les quantités de carbone passant en phase
gazeuse ont pu être recueillies.
On a toutefois pu observer que l’impact de la réaction hétérogène sur l’écoulement fluide
autour des particules n’est pas significatif à ces conditions de température et de pression. Les
effets microscopiques ne semblent donc pas être la principale raison de la mauvaise prédiction
du dégagement des espèces gazeuses dans le cas d’un régénérateur FCC. Si la raison n’est
pas liée physiquement à un phénomène microscopique, peut-être est-ce alors du à une mauvaise
résolution des équations de conservation du gaz et du solide à l’échelle industrielle. Nous savons
que, de façon très générale, pour des particules de type FCC, la résolution des plus petites
échelles caractéristiques de l’écoulement gaz-particule nécessite un maillage très fin. La prise
en compte d’une valeur filtrée trop grossièrement dans la résolution du système à résoudre ne




Description eulérienne de la dynamique des
particules dans un fluide réactif
6.1 Introduction
L’objectif de ce chapitre est de comprendre les équations résolues pour les simulations nu-
mériques du réacteur pilote étudié par la suite. Deux approches majeures pour la résolution
numérique des écoulements multiphasiques existent. La phase porteuse (en général, le gaz ou
le liquide) est résolue avec un jeu d’équations eulériennes. Le mouvement des inclusions (qui
peuvent être des gouttelettes ou des particules) peut être représenté soit par une description
lagrangienne soit par une description eulérienne.
Dans une description lagrangienne du mouvement, la trajectoire de chacune des inclusions
est résolue exactement. On comprend donc que le nombre d’équations à résoudre est directe-
ment proportionnel au nombre d’inclusions np introduites dans le domaine de calcul. D’un point
de vue théorique, cette description est possible en résolvant au minimum le système d’équations
(6.1) issues de la mécanique du point. Ainsi, on comprend bien que la résolution du problème











Ce type de simulations numériques nécessite des moyens de calcul très importants. Cependant,
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elles sont très utiles pour comprendre et modéliser les phénomènes physiques des écoulements.
En général, on se sert de simulations dites "lagrangiennes" pour modéliser les effets que l’on
souhaite introduire dans un code de calcul dans lequel le mouvement des inclusions est repré-
senté de façon "eulérienne".
Lorsque les particules sont suffisamment inertielles, leur agitation peut être décrite par une
approche statistique. L’introduction d’une résolution statistique de leur comportement va per-
mettre de traiter leur mouvement de façon analogue à celui d’un gaz en utilisant l’équation
de Boltzmann exprimant le transport de la fonction de distribution d’une particule fp (x,c, t).
L’utilisation des équations de la théorie cinétique des gaz pour la résolution des écoulements
particulaires a été introduite par Martin (1980-1981) [43] [44] ou Jenkins et Savage (1983) [35]
et approfondie par Lun et al. (1984) [41], Ding et Gidaspow (1990) [18], Gidaspow (1994) [28].
Cette fonction est définie de telle sorte que la probabilité de trouver une particule de masse com-
prise entre µp et µp+dµp à une position comprise entre x et x+dx, à une vitesse comprise entre





























où ci est la vitesse instantanée de la particule dans l’espace des phases, Fi est la résultante des
forces extérieures appliquées à la phase solide,
dmp
dt







est la variation de la fonction de distribution par collisions.
De ce fait, on pourra introduire le concept de résolution eulérienne de la phase dispersée
et les équations du mouvement considérées suivront une approche continue. Dans ce manus-
crit, les équations présentées correspondront à un seul diamètre de particules. Seulement deux
phases seront donc résolues : la phase gaz dite phase porteuse et la phase solide correspon-
dant aux inclusions d’un diamètre unique. Le système étudié sera considéré comme isotherme.
On ne résoudra donc pas l’équation de conservation de l’énergie pour le gaz. Dans un premier
temps, nous utiliserons l’équation de Boltzmann pour établir les équations de conservation des
inclusions. Les équations de conservation de la phase porteuse prenant en compte la présence
des particules et d’éventuels transferts de masse entre phases seront ensuite rappelées.
Enfin, la modélisation des termes de transferts interphases sera explicitée.
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6.2 Equations de conservation pour les inclusions
Du fait de leur mouvement aléatoire, les équations de description du mouvement des par-
ticules peuvent être déduite, selon la théorie cinétique des milieux granulaires, de l’équation
de Boltzmann (6.2). Pour un écoulement diphasique de type gaz-particules, les forces qui s’ap-
pliquent à la phase solide sont classiquement la gravité, la force due à la pression du fluide
environnant et la force de traînée exercée sur les particules par le fluide. Les autres forces inter-
venant dans le cadre des écoulements multiphasiques sont négligeables sans la présence d’une
phase liquide ou de gouttelettes. Il s’agit de la force d’histoire, correspondant à la partie insta-
tionnaire de la loi de traînée, la masse ajoutée et l’effet de la tension superficielle. Finalement,






= gi− 1ρp ·
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où uσ est la vitesse moyenne du flux de masse traversant l’interface gaz-particule lors d’une
réaction. Lorsque le mécanisme est symétrique, uσ ' up . Cependant, si le taux de réaction
dépend de la concentration en oxygène à la surface de la particule et que cette concentration
n’est pas uniforme, une différence peut apparaitre.
6.2.1 Moyennes d’ensemble et grandeurs calculées
En utilisant la fonction de distribution fp, on définit la moyenne d’ensemble associée à la
phase dispersée d’une grandeur physique lagrangienne quelconque Ψ(t) par :
〈Ψ〉(x, t) = 1
npmp
∫
µpΨ(t) · fp (x,cp,µp, t)dcpdµp (6.4)
avec
npmp ' αpρp =
∫
µp fp (x,cp, t)dcpdµp (6.5)
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La fluctuation de vitesse instantannée à moyenner sur le nombre de réalisations est alors donnée
par c′′p,i = cp,i−Up,i.















Ainsi, en multipliant l’équation de Boltzmann par la fonction Ψ et en l’intégrant sur les do-
























6.2.2 Equations de conservation
Les équations de conservation de la phase solide sont ainsi déduite directement de l’équation
d’Enskog en donnant àΨ les valeurs appropriées. Il apparait alors des termes supplémentaires à
modéliser. Les modèles de fermeture utilisés sont résumés par Enwald et al (1996) [22]. L’équa-







dans laquelle le terme C(1) représente l’effet de la rupture ou de la coalescence des inclusions.















Le terme de collision C(mp) dans l’équation de quantité de mouvement est mathématique-
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est le tenseur des contraintes
cinétiques pour la phase solide noté Rp,i j. En régime dense, le terme de collision est non nul et
devient C(mpu′′p,i) = ∂/∂x jΘp,i j. On définit alors Σi j =−npmpRp,i j +Θp,i j. Dans le cas mono-
disperse, Balzer et al. (1995) [6] le modélisent par une approximation de type Boussinesq. Il est




























µp prend en compte les contraintes visqueuses et s’exprime comme la somme de la viscosité




. g0 est la fonction de distribution
radiale au point de contact pour les systèmes diphasiques monodisperses. Elle prend en compte
l’accroissement de la probabilité de collision lorsque le système devient dense dans le cadre de
la théorie d’Enskog. Elle doit avoir une valeur de 1 dans les systèmes dilués et tendre vers l’infini
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q2p [1+2αpg0 (1+ ec)g] (6.16)

































On peut également introduire une équation de transport supplémentaire pour ces contraintes.
Enfin, l’équation de l’agitation cinétique des particules est obtenue en substituant Ψ =
up,iup,i. Elle permet de fermer le système d’équations au niveau des contraintes cinétiques in-
































Le terme de diffusivité nécessite de modéliser le coefficient de diffusivité totale de l’agitation de
la phase dispersée Ktp. Elle se décompose en une partie cinétique K
cin



































































































6.3 Equations de conservation pour la phase continue
Le jeu d’équations à résoudre pour la phase porteuse dans le cadre des écoulements gaz-
particules est sensiblement proche du jeu d’équations à résoudre pour des écoulements mono-
phasiques turbulents. En général, les modèles de fermeture pris en compte sont soit le modèle
k− ε , soit le modèle Ri j− ε avec des termes additionnels de prise en compte de l’impact des
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particules sur la turbulence du fluide. Pour les écoulements en lit fluidisé dense, l’approche
k− ε semble donner des résultats satisfaisants d’autant plus que les termes de destruction de
la turbulence par la présence des particules sont très importants. En général, on remarque peu
de différence sur les résultats, que l’on utilise un modèle laminaire ou un modèle de turbu-
lence, pour le calcul des lits fluidisés dense. L’équation de conservation de la masse s’écrit de






αgρgUg,i = Γg (6.24)
où Ug,i est la ième composante de la vitesse moyenne de la phase gaz. ρg et αg sont respec-
tivement sa masse volumique moyenne et sa fraction volumique. Le terme Γg correspond au
transfert de masse interphase induit, par exemple, par une réaction chimique.
La ième composante de la vitesse instantanée du gaz à la position x s’écrivant ug,i, la vitesse





g = ug,i−u′′g,i (6.25)
u′′g,i correspond donc à la fluctuation de vitesse instantanée du gaz. L’équation de conservation





















−αg∂Pg∂xi + Ig,i+Γg (Uσ −Ug,i)
(6.26)
où Pg est la pression moyenne de la phase porteuse, gi est la ième composante de l’accélération de
pesanteur et Ig,i représente la ième composante de la force de transfert de quantité de mouvement





est plus communément noté
Rg,i j et représente le tenseur de Reynolds. Le terme Θg,i j représente le tenseur de viscosité
moléculaire. Le modèle de turbulence utilisé pour la phase porteuse est un modèle k−ε modifié
pour prendre en compte l’influence de la présence des inclusions tel que le décrivent Elghobashi
et Abou Arab (1983). Il consiste à résoudre une équation de transport pour l’énergie cinétique





et une équation pour son taux de dissipation ε . Elles s’écrivent
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Les termes Πk et Πε représentent la contribution de l’interaction gaz-particule sur la turbu-





qgp est la covariance des vitesses fluctuantes gaz-particules.Vd,i et Vr,i sont respectivement la
vitesse de glissement entre phases et la vitesse relative moyenne entre phases. Ces 3 grandeurs
caractérisent l’interaction entre le gaz et les particules. Elles interviennent dans les équations de































Cependant Vermorel (2003) [66] propose une valeur différente de la viscosité turbulente du







Le paramètre C∗µ prend en compte l’influence des particules sur la viscosité turbulente. Selon
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Le tableau 6.1 indique les valeurs des différentes constantes intervenant dans le modèle k− ε
modifié.
σq σε Cµ Cε,1 Cε,2 Cε,3 C12
1 1,3 0,09 1,44 1,92 1,2 0,34
TABLE 6.1: Constantes du modèle k− ε (sources : Elghobashi et Abou-Arab [21] et Balzer et Simonin
[6])
6.4 Couplage entre phases
On a vu précédemment que le couplage entre la dynamique des particules et celle du fluide
intervient dans les équations de quantité de mouvement de chacune des phases par l’intermé-
diaire du terme d’interaction Ig,i = −Ip,i. Ce terme représente la force de traînée induite par le
fluide sur les particules du fait du glissement entre les deux phases. Pour une particule isolée,











Si np est le nombre de particules par unité de volume, alors le terme volumique prenant en
compte l’interaction de toutes les particules sur le gaz s’exprime :
Ig,i = np ·Fi (6.35)
Ig,i =−Ip,i = npmp 1τFgp
Ur,i (6.36)
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où τFgp représente le temps caractéristique de l’entraînement des particules par le mouvement du














Il reste alors à définir précisément la valeur du coefficient de traînée CD. La méthode utilisée
couramment consiste à utiliser la relation de Wen et Yu (1966) [68] pour les écoulements dilués
et la relation d’Ergun (1952) [23] lorsque l’écoulement est dense. On effectue alors une transi-
tion de l’une vers l’autre en fonction de la valeur locale de αp. Les études de Gobin (2003) [29]
et de Massol (2004) [45] montrent que cette transition ne dépend pas que de αp. Finalement la
continuité de ce coefficient de traînée est obtenue en l’exprimant de la façon suivante :









α−1,7g pour Rep < 1000















La valeur moyenne de la vitesse relative entre les deux phases est modélisée par :
Ur,i = [Up,i−Ug,i]−Vd,i (6.39)
où Vd,i est la vitesse de glissement entre phases due au transport de la turbulence de la phase
dispersée par la turbulence du fluide. Sa modélisation, proposée par Deutsch et Simonin (1991)
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Il est proportionnel à la covariance des vitesses fluctuantes fluide-particules et au temps carac-








où σα est égal au nombre de Schmidt ou de Prandtl de la phase porteuse et Cβ est le coefficient
de croisement de trajectoires égal à 1.8. ξr représente le rapport entre la composante de la vitesse










La covariance des vitesses fluctuantes fluide-particules est régie par l’équation différentielle








































































Rg,i j− 23kδi j
) (6.47)




6.5. EQUATIONS DE TRANSPORT DES ESPÈCES GAZEUSES
6.5 Equations de transport des espèces gazeuses
L’étude des écoulements réactifs nécessite de résoudre une équation supplémentaire pour
chacune des espèces présente dans le mélange gazeux. C’est pourquoi, en général, on essaye
de simplifier au maximum la cinétique de réaction pour éviter de créer trop d’intermédiaires
réactionnels pour limiter le nombre d’équation à résoudre. Cela permet en outre de gagner du
temps de calcul, d’autant plus que les écoulements réactifs nécessitent en général un plus long
temps de calcul.
L’évolution des espèces contenues dans la phase gazeuse va être déterminée par l’évolu-






avec mk = ∑k mk et donc ∑k Yk = 1. Pour un écoulement incompressible et isotherme, seule
la variation de la composition du mélange influencera la valeur de la masse volumique par
modification de la masse molaire moyenne W , et l’équation d’état des gaz parfaits (6.50) mène








ρ (t = 0)
W (t = 0)
(6.51)
avec 1/W = ∑k Yk/Wk et Wk la masse molaire de l’espèce k. Si l’on considère un écoulement
réactif gaz-particules comportant m réactions, l’équation de transport par la phase gazeuse de


























est modélisé par une approximation de type
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]−Yk ∂∂xi (αgρgUg,i) = φk−YkΓg (6.55)
φk correspond au terme source de l’espèce k. Il s’exprime en fonction des taux d’avance-
ments des m réactions Q˙ j, 1 < j < m, et du coefficient stœchiométrique algébrique du composé





νk jQ˙ j (6.56)
Vα,i correspond à la ième composante de la vitesse de diffusion de l’espèce α dans le mélange et
est définie par la relation (6.57) (on utilise l’indice α ici pour indiquer qu’il ne s’agit pas d’une








Les équations eulériennes pour chacune des phases solide et gazeuse ont été établies pour
un écoulement diphasique monodisperse et réactif.
Pratiquement, les évolutions des fractions massiques des espèces gazeuses sont calculées à par-
tir de l’équations d’évolution d’un scalaire passif et la masse volumique du gaz est réactualisée
à partir de l’équation des gaz parfaits. Une équation supplémentaire qui n’a pas été explicitée
dans ce chapitre porte sur l’évolution de la fraction massique de coke sur la phase solide. Son
expression sera donnée plus tard dans la partie 7.3 dédiée aux simulations numériques de type
Euler / Euler.
Le chapitre qui suit portera sur l’étude d’un réacteur pilote sur lequel des relevés expérimen-
taux de concentrations d’espèces ont été réalisés. Nous tenterons d’identifier les problèmes qui
interviennent lorsque l’on souhaite prédire numériquement l’écoulement dans un tel réacteur.
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Chapitre 7
Simulation d’un réacteur à l’échelle industrielle
7.1 Equations et grandeurs filtrées
L’analyse des résultats obtenus pour une même géométrie avec des maillages de niveaux de
raffinement différents permet de montrer l’influence du maillage sur les résultats et de détermi-
ner à partir de quelle taille de maille suffisamment fine le calcul est convergé en maillage. En
général, pour de fines particules, cette taille de maille est très petite (de l’ordre de quelques dia-
mètres). Nous devons donc trouver une méthode pour obtenir de bons résultats en optant pour
un maillage grossier. La méthode généralement utilisée est de déterminer les effets de sous-
maille non pris en compte dans la résolution grossière des équations en utilisant une approche
filtrée.
La fraction volumique de particules obtenue avec une simulation numérique sur un maillage
fin peut s’écrire αp(x, t) où x et t représentent le vecteur position et le temps. La grandeur filtrée








Dans cette expression, G(X,x) est la fonction de pondération de la grandeur filtrée centrée
à la position X telle que
∫
V
G(X,x)dx = 1 (7.2)
La valeur filtrée de la masse volumique et de la vitesse de la phase fluide sont alors données
par :
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G(X,x)αg(x, t)ρg(x, t)Ug,i(x, t)dx (7.4)




































Nous rappelons que dans notre cas, le taux de réaction dépend de la valeur de la fraction
massique du dioxygène dans la phase gazeuse et de la fraction massique de coke en phase solide.









Il apparait dans ce terme de réaction, une corrélation fluide-particule qui peut être respon-
sable d’une mauvaise prédiction du taux de réaction lorsque le maillage de calcul est grossier.
Les études de simulations numériques directes ont montré qu’il existe une corrélation forte entre
la fraction volumique de particules et la fraction massique de dioxygène YO2 . Il est donc possible




6= 〈αpYC〉〈Y 0.7O2 /αg〉.
L’équation de conservation de la quantité de mouvement filtrée pour le gaz ne sera pas ex-
plicitée entièrement dans ce manuscrit (7.7). Elle a été développée par Parmentier [51]. On peut
cependant remarquer, en regardant l’équation (6.26), qu’un terme supplémentaire va apparaitre




















































Nous supposerons, dans ce travail, que la corrélation entre Γg et la vitesse relative entre le
gaz et les particules n’est pas prépondérante pour la détermination de la vitesse moyenne du
gaz. Cependant, de même que précédemment, il apparait que
〈
ΓgVr,i
〉 6= 〈Γg〉〈Vr,i〉. D’une part,
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on sait que la vitesse relative gaz-particules est fortement corrélée avec la fraction volumique de
particules, d’autre part, il semble logique que la fraction massique en dioxygène soit également
corrélée avec Vr,i (nombre de Peclet massique).








(X, t)〈YO2〉(X, t) =
∫
V
G(X,x)αg(x, t)ρg(x, t)YO2(x, t)dx (7.8)



















(X, t)〈YC〉(X, t) =
∫
V











G(X,x)αp(x, t)Up,i(x, t)dx (7.11)






〉〈YC〉+ ∂∂xiρp 〈αpUp,iYC〉=−〈Γg〉 (7.12)
Nous décomposons ensuite les grandeurs filtrées en une partie moyenne et une partie fluc-
tuante.






















(x, t) Y ′k(x, t) = Yk(x, t)−〈Yk〉(x, t)
(7.13)






〉〈YC〉+ρp ∂∂xi 〈αp〉〈Up〉〈YC〉=−ρp ∂∂xi 〈αpU ′pY ′C〉+〈Γg〉 (7.14)
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Il apparait également un terme source filtré 〈φO2〉 dépendant de paramètres transportés par
la phase solide et par la phase fluide.
Pour comprendre et mettre en évidence les effets des petites structures sur l’écoulement, on
va commencer par développer un modèle 0D du lit fluidisé dense à travers le prochain chapitre.
7.2 Développement et analyse d’un modèle 0D
Tout en gardant la même cinétique chimique que lors des simulations numériques directes,
nous allons alors réaliser la simulation d’un réacteur pilote de type régénérateur FCC en lit
fluidisé (figure 7.1). La première approche consiste à effectuer un simple bilan 0D de la com-
position du gaz dans le lit fluidisé au cours du temps.
Un modèle 0D va être développé dans un premier temps pour étudier l’évolution des frac-
tions massiques des espèces au cœur du lit dans le régénérateur FCC. On aura alors un premier
aperçu de la validité de l’utilisation d’une cinétique chimique microscopique basée sur l’utili-
sation de la valeur macroscopique de la fraction massique de dioxygène. Il permettra plus tard
d’effectuer une confrontation entre les résultats obtenus à partir de ce code 0D et les résultats
de simulations numériques effectués avec le code de calcul NEPTUNE_CFD_V1.08@Tlse.
Comme il s’agit d’un lit dense, la masse totale de particules mp est fixée. Le réacteur est
considéré comme complètement mélangé et la fluidisation comme homogène. Le domaine est
initialisé avec de l’azote. Un mélange air-azote à 945 K et 1.76 bars est injecté à travers la grille
de fluidisation. Le coke présent à la surface des particules va donc bruler, puis lorsqu’il aura
disparu totalement la composition du gaz va converger vers la composition du gaz entrant.
Nous choisissons ici de résoudre un modèle 0D à une phase mais on peut trouver dans la
littérature des travaux utilisant une approche 0D à deux phases (elles correspondent alors à
l’émulsion et aux bulles de gaz) [55].
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FIGURE 7.1: Représentation schématique du lit à modéliser
7.2.1 Equation bilan sur le domaine











L’équation de conservation de la quantité de mouvement pour le gaz est résolue en supposant
que les forces volumiques de traînée (liée à la présence des particules) et de gravité sont en











Enfin on va supposer ici que le terme dρgug/dt est négligeable devant les autres. La vitesse







L’équation de conservation de l’espèce k (k = O2, CO, CO2) est donnée par (7.19).
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La fraction massique de N2 est alors calculée à partir de l’équation YN2 = 1−YO2 −YCO−
YCO2 .
Enfin l’évolution de la quantité de coke à la surface des particules définie par YC = mc/mp







Pratiquement, il suffira d’imposer la masse de particules et la hauteur du lit du réacteur
homogène pour déterminer l’évolution temporelle de toutes les autres grandeurs.
7.2.2 Méthode de résolution
Pour la phase gazeuse, nous allons résoudre le système linéaire suivant :
dW (t)
dt
+V (t) = S(t)+C (7.21)






























7.2. DÉVELOPPEMENT ET ANALYSE D’UN MODÈLE 0D
7.2.3 Gaz d’injection
Expérimentalement, le gaz injecté dans le domaine est un mélange de diazote et d’air tel
que la composition en dioxygène atteigne YO2,in j = 0.092. Les débits respectifs sont alors de
QN2 = 1,534 Nm








où ρ0N2 = ρN2(T0,P0) et ρ
0
air = ρair(T0,P0).
La figure 7.2 montre les résultats trouvés expérimentalement concernant la fraction mas-
sique des espèces en sortie du réacteur. On voit que pendant la première phase de l’injection
(t < tc = 4000s), tout le dioxygène introduit dans le réacteur est quasi instantanément converti
en CO2 et CO dû à la quantité importante de coke sur les particules. Lorsque cette quantité de
coke atteint une valeur critique à tc, la concentration en oxygène commence a augmenter signi-
ficativement dans le domaine. Elle atteint enfin une valeur stationnaire lorsque tout le coke a été
consommé.
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FIGURE 7.2: Evolution des fractions massiques des espèces en sortie de réacteur de lit fluidisé en fonc-
tion du temps (expérience IFP Energies nouvelle).
A quoi peut-on s’attendre numériquement ?
Pour les simulations numériques, on peut s’attendre à retrouver le même type de compor-
tement concernant l’évolution de la fraction massique de dioxygène. La quantité de coke pré-
sente initialement est tellement importante qu’au départ le dioxygène injecté est tout de suite
transformé. Il y a donc une période pendant laquelle sa fraction massique évoluera très peu.
Cependant, si il y a un effet de sous maille qui n’est pas pris en compte sur le taux de réaction,
la concentration en dioxygène n’augmentera pas de la même façon. On peut s’attendre à ce que
le taux de combustion lorsqu’il ne restera plus beaucoup de coke soit surestimé. Ainsi, lorsque t
sera supérieur à tc, le coke restant va brûler rapidement et la valeur de l’oxygène prendra presque
instantanément sa valeur finale. On s’attend donc à avoir un saut de dioxygène plus prononcé
autour de tc entre YO2 = 0 et YO2 = YO2,in j.
7.2.4 Résultats du modèle 0D
Le modèle 0D nous apporte 2 informations majeures. Quelle est l’influence de la prédiction
de la hauteur du lit fluidisé sur l’évolution des espèces au cœur du lit ? Connaissant expérimen-
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FIGURE 7.3: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de dioxygène obtenues par le
modèle 0D pour différentes valeurs de h et par l’expérience.
talement la hauteur du lit fluidisé, est-il déjà possible de prédire l’évolution au cours du temps
des fractions massiques des espèces en sortie de réacteur avec un simple modèle 0D ?
La figure 7.3 représente l’évolution de la fraction massique de dioxygène au cours du temps
obtenues à partir du modèle 0D dans le lit et expérimentalement en sortie de réacteur. Le temps
critique tc,s obtenu en sortie de réacteur correspond au temps auquel le dioxygène commence
à apparaitre. On s’aperçoit que le dioxygène commence à être capté à tc,s = 4750 s. Pour une
même hauteur moyenne de lit fluidisé et un réacteur considéré homogène, le temps critique tc,l
d’apparition de dioxygène au sein du lit est tc,l = 3450 s. On peut comparer ces 2 grandeurs si
l’on considère que l’écoulement au dessus du lit fluidisé est un écoulement piston.
Le temps que met alors le gaz à parcourir la distance entre la surface libre du lit et la sortie






où h1 est la hauteur du réacteur à l’entrée du divergent et h2 la hauteur totale du réacteur.
Enfin, S1 est la section du réacteur dans la partie amont du divergent et S2 sa section an aval.
La vitesse du gaz à la sortie du lit vaut Ug = (Win j/Wg)
0.5Vf . En supposant qu’en sortie du
lit, le gaz est composé de 11% de dioxyde de carbone, de 3% de monoxyde de carbone et de 86%
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de diazote, on obtient alors une masse molaire moyenne en sortie égale à Wg = 0,029. On obtient
alors Ug = 0.040. L’erreur sur cette prédiction étant alors estimée par ∆Ug =−0.5Ug/Wg∆W ≤
0.001
On obtient alors que ∆t ' 4 s. On s’aperçoit alors que la différence tc,s− tc,l = 1300 s est
très supérieure à ce temps caractéristique de transit que l’on pourra négliger. Cela signifie que
le modèle 0D prédit une apparition du dioxygène dans le lit en avance par rapport à ce que
l’on observe expérimentalement. Cela signifie que la fraction massique critique de coke sur les
particules est atteinte bien avant ce que l’on relève expérimentalement. Cette fraction massique
critique est atteinte plus rapidement car le taux de réaction global dans le lit fluidisé est certaine-
ment surestimé. On observe également que la fraction volumique de particules à une influence
non négligeable sur le temps critique tc,l . On observe que plus on augmente la hauteur du lit
fluidisé (c’est-à-dire plus on dilue la fluidisation homogène) plus ce temps est important. L’effet
de concentration de particules augmente le taux de réaction de façon significative. On peut donc
imaginer que les variations réelles de fraction volumique de particules dans un lit fluidisé dense
due au passage des cavités de gaz ont également un impact sur le taux de réaction dans le lit
fluidisé. On justifie ici qu’il y a une limite à la modélisation 0D d’un tel réacteur si l’on sou-
haite suivre avec précision l’évolution des fractions massiques dans le lit et anticiper le temps
de séjour nécessaire dans un tel réacteur si l’on souhaite bruler tout le coke.
La figure 7.4 représente les évolutions de dioxyde de carbone obtenues par le modèle 0D
et par l’expérience. Sur ce graphique on observe un temps ∆t entre le début de l’injection de
dioxygène dans le système est le début de la réaction qui est dû au protocole opératoire et en
particulier au temps de réponse du système de mesure. Comme nous exploitons ici des données
brutes, nous devons tenir compte de ces approximations induites.
Dans tous les cas, nous pouvons imposer comme origine des temps le moment où la ré-
action débute. Nous pouvons considérer qu’expérimentalement l’origine des temps correspond
à t = 230s puisque l’on observe alors les premières formations de dioxyde de carbone. On
observe que les variations de la fraction massique du dioxyde de carbone au cours de la simula-
tion 0D avec une hauteur de lit fixée à h= 0,737 m et lors de l’expérience varient différemment.
Lors de la simulation, cette fraction massique passe quasi instantanément de 0 à 7 % à t = 0.
Elle augmente ensuite selon une loi d’allure exponentielle pour atteindre une valeur maximale
d’environ 10% vers t = 3600 s. Elle chute ensuite à 0.1% en environ 100 secondes. On peut
alors supposer que tout le coke a été brulé à un instant tb ∈ [3600,3700]. La figure 7.5 vient
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FIGURE 7.4: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de dioxyde de carbone obtenues
par le modèle 0D pour différentes valeurs de h et par l’expérience.
valider cette supposition. Elle montre l’évolution de la fraction massique de coke sur les par-
ticules au cours du temps. Seules les données issues des simulations 0D sont disponibles pour
cette grandeur difficile à mesurer expérimentalement. Cette courbe importante montre que la
fraction massique devient effectivement inférieure à 1 · 10−4 % à t = 3625 secondes pour la
même hauteur de lit h = 0,737 m.
Expérimentalement, on observe qu’à la sortie du réacteur, on ne perçoit pas une augmenta-
tion aussi nette en début d’expérience que dans le simulation 0D. La fraction massique de di-
oxyde de carbone passe de 0 à environ 8 % en 400 secondes. Après cette augmentation linéaire
forte, on observe un point d’inflexion puis une progression linéaire plus faible pour atteindre
une valeur maximale de 10,7 % vers t = 4200 s. Si l’on prend en compte un ∆t de 300 secondes
entre l’expérience et la simulation, on s’aperçoit alors que cette valeur maximale est atteinte
plus rapidement mais que sa valeur est moins élevée. Enfin, lorsque tout le coke a été brulé,
la fraction massique de dioxyde de carbone chute. Cependant, elle chute progressivement. La
pente de la courbe au moment de la chute est moins grande expérimentalement que pour la
simulation. De plus, elle ne diminue pas tout de suite jusqu’à la valeur YCO2 = 0. Lorsque cette
valeur atteint 1,7 %, on observe un nouveau point d’inflexion et la pente de la courbe devient
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FIGURE 7.5: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de coke à la surface de la parti-
cule obtenues par le modèle 0D pour différentes valeurs de h.
faible de telle sorte que la fraction massique YCO2 soit encore égale à 0,6 % à t = 7500 s.
Le fait que l’on perçoive encore longtemps du dioxyde de carbone en sortie après l’ap-
parition du dioxygène dans le réacteur vient certainement du fait que le lit fluidisé n’est pas
réellement un réacteur parfaitement mélangé. En réalité, le dioxygène a une certaine probabilité
p de rentrer en contact avec des particules chargées en coke dans le lit fluidisé. Lors de la pre-
mière phase t < t0, toutes les particules sont chargés en coke. La probabilité qu’a le dioxygène
de rencontrer des particules chargées en coke est donc de 1. A partir de t = t0 cette probabilité
s’effondre. Le nettoyage du coke a été opéré pour beaucoup de particules, il ne reste plus qu’un
certain pourcentage de particules chargées en coke. Ce pourcentage diminue au cours du temps
de même que p. Voilà pourquoi on a encore une production de dioxyde de carbone jusqu’à plus
de 7500 secondes. L’expérience montre donc que le modèle 0D du réacteur parfaitement mé-
langé est limité du fait qu’il ne prend pas en compte cette loi de probabilité. La figure 7.5 n’est
pas du tout représentative de la réalité, car il devrait y avoir a priori un point d’inflexion à t = t0
puis une diminution lente de YC jusqu’à t > 7500 s. Une solution pourrait être alors de pondérer
le taux de réaction par cette probabilité p pour obtenir un modèle 0D représentatif.
Enfin, la figure 7.6 représente l’évolution temporelle du monoxyde de carbone prédite avec
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le modèle 0D. On s’aperçoit que le monoxyde de carbone prend une valeur maximale en tout
début de réaction à environ 7% puis diminue progressivement vers t = 3500s. Ensuite, lorsqu’il
n’y a plus de coke sur les particules, la fraction massique de monoxyde de carbone diminue plus
fortement.
FIGURE 7.6: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de monoxyde de carbone obte-
nues par le modèle 0D pour différentes valeurs de h et par l’expérience.
7.2.5 Influence de la réaction en phase gazeuse
Nous considérons une cinétique chimique à deux étapes. Dans un premier temps le dioxy-
gène réagit avec le coke solide pour produire du CO et du CO2. Ensuite le CO qui est produit
va réagir, cette fois en phase gazeuse avec le dioxygène pour produire du CO2. La cinétique
chimique retenue pour la réaction en phase gazeuse va être déterminante. En effet, plus cette
cinétique de réaction va être faible moins on va produire de dioxyde de carbone mais surtout
plus le dioxygène va réagir avec le coke solide et plus le coke va disparaitre rapidement. Si au
contraire cette cinétique chimique est très rapide, tant qu’il y aura du monoxyde de carbone
dans le réacteur une grande partie du dioxygène va réagir avec ce monoxyde de carbone et non
avec le coke solide. On verra alors un retard dans la disparition totale du coke solide.
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Dans le chapitre suivant, nous allons effectuer des simulations numériques 3D de ce réacteur
et comparer les résultats obtenus à ceux du modèle 0D.
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7.3 Simulations numériques avec NEPTUNE_CFDV1.08@Tlse
NEPTUNE_CFDV1.08@Tlse [49] est une branche de NEPTUNE_CFD développée à l’Ins-
titut de Mécanique des Fluides de Toulouse pour le calcul des écoulements réactifs instation-
naires fluide-particules en régimes dilué et dense. NEPTUNE_CFD est un logiciel de simulation
d’écoulements à n-phases développé dans le cadre du projet NEPTUNE, projet cofinancé par
le CEA (Commissariat à l’Energie Atomique), EDF (Electricité De France), IRSN (Institut de
Radioprotection et de Sûreté Nucléaire) et AREVA-NP.
7.3.1 Introduction
La validation au premier ordre d’une simulation numérique macroscopique nécessite, en
général, de connaitre des résultats de mesures expérimentales sur les grandeurs macroscopiques
représentatives de l’écoulement. Dans le cadre des lits fluidisés denses gaz-particules, la hauteur
du lit déstabilisé est un premier élément de validation de la simulation numérique. Lorsque le lit
est réactif, la connaissance de l’évolution de la concentration des espèces en sortie de réacteur
peut être un second point de comparaison. Les expériences menées sur le site d’IFP Energies
nouvelles portent sur le réacteur pilote représenté figure 7.7.
Le gaz (composé d’un mélange N2, O2) est introduit à la vitesse Vf à travers une grille
de fluidisation par le bas du réacteur. Les mesures de contrôle de composition du gaz sont
effectuées en sortie du réacteur. Le réacteur contient initialement une masse mp de particules de
catalyseur recouverte de coke.
Les informations recueillies expérimentalement sont la hauteur moyenne du lit fluidisé et
les concentrations des espèces du gaz en sortie du réacteur au cours du temps. Le pilote est
maintenu à température constante par un système de chauffage électrique aux parois de type
thermostat pour réguler les fluctuations de température liées aux réactions chimiques.
7.3.2 Initialisation
Le réacteur est initialisé avec une masse mp = 16,526 kg de particules. On émet l’hypothèse
que l’effet de la réaction hétérogène ne fait pas varier la masse de la particule au cours du temps.
On peut valider cette hypothèse du fait que la masse de coke déposé à la surface de la particule
varie en général entre 10−3 et 1 % du poids total de la particule. On considère de ce fait que le
diamètre des particules n’évolue pas. Les simulations numériques ne comportent qu’une seule
classe de particules de diamètre dp = 70 µm. Le domaine est initialisé avec une vitesse nulle et
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FIGURE 7.7: Dimensions (en mm) du réacteur 3D étudié.
le gaz interstitiel est uniquement composé de diazote. Cette initialisation homogène et arbitraire
ne correspond à aucun comportement physique réel. Il s’agit donc de créer une solution initiale
plus physique avant d’effectuer le calcul réactif. La première partie de la simulation numérique
consiste donc à fluidiser le lit avec un gaz inerte, en l’occurrence, avec du diazote. Lorsque
le lit atteint un état dit "statistiquement stationnaire", les grandeurs moyennes temporelles, en
chaque point du domaine, sur les composantes de vitesses et sur la fraction volumique des deux
phases n’évoluent plus au cours du temps. On considère alors que l’écoulement dans le lit a
passé la phase transitoire. Nous avons ainsi créé une solution initiale physique représentant un
lit fluidisé dense.
7.3.3 Conditions aux limites
Nous disposons d’un jeu de conditions aux limites pour l’interaction entre les parois du ré-
acteur et les particules. Ces modèles prennent plus ou moins en compte l’effet de la rugosité de
la paroi sur la redistribution de la quantité de mouvement et de l’agitation des particules dans
l’écoulement. Les cas extrêmes correspondent à des conditions dites de glissement et d’adhé-
rence des particules à la paroi. En 2007, Konan [37] a développé un modèle intermédiaire plus
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physique, basé sur un approche statistique de l’angle de rebond d’une particule en fonction de
son angle d’incidence et de paramètres caractérisant la rugosité de la paroi. En pratique, l’uti-
lisation de ce modèle est limité. Pour un écoulement en lit fluidisé, la condition d’adhérence
des particules à la paroi concorde davantage avec les mesures relevées expérimentalement par
émission positronique [24]. Cette condition de paroi est définie comme suit :











~U tp = ~Up− ~Unp
(7.27)
La condition aux parois pour la phase gazeuse est une loi de friction utilisée classiquement
dans les écoulements turbulents modélisés par 2 équations de fermeture k− ε .
7.3.4 Maillage
La discrétisation du domaine de calcul doit être effectuée de telle sorte que la solution numé-
rique des équations discrétisées converge vers la vraie solution à chaque itération. Il faut bien
comprendre ici qu’il s’agit de résoudre le plus précisément possible les équations de conser-
vation continues exposées au chapitre 6. Il ne faut donc pas confondre l’échelle de volume à
partir de laquelle on moyenne statistiquement les réalisations sur la phase solide (qui doit être
d’un ordre de grandeur supérieur à la taille de la particule pour que l’hypothèse d’ergodicité
soit valable) avec la taille de discrétisation du domaine pour laquelle les équations à résoudre
convergent (il n’y a pas de raison que la taille d’une cellule de discrétisation ait un lien avec la
taille des particules).
Le maillage du réacteur est effectué avec le logiciel de maillage xsimail. Il permet de réa-
liser un maillage 3D régulier du réacteur ne comportant que des éléments héxaèdriques. Il est
construit en maillant d’abord surfaciquement l’entrée du réacteur au niveau de la grille de fluidi-
sation avec une géométrie de type O-grid (figure 7.8). Cette face de bord ainsi créée, il suffit de
la translater sur le nombre de niveaux que l’on souhaite pour construire le maillage 3D régulier
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FIGURE 7.8: Aperçu du maillage de type O-grid de la grille de fluidisation. Les critères de maillage sont
ici ∆?G = 0,78 (à gauche) et ∆?G = 1,41 (à droite).
héxaédrique. Deux maillages seront étudiés pour la géométrie 3D. Le maillage le plus fin que
nous pouvons réaliser en 3D, à un moindre coût de calcul, est représenté à gauche sur la figure
7.8. Cela pose un problème puisque la valeur du critère de maillage est alors de ∆?G = 0,78.
Dans ses travaux, Parmentier montre que le clustering pour ce type de particule a un effet vi-
sible sur la loi de traînée pour des valeurs de ∆?G comprise entre 0,04 et 0,7. Il montre qu’à
partir de 0,7, l’erreur sur la prédiction des grandeurs moyennes qui doivent être calculées à la
position du cluster est déjà maximale.
7.3.5 Modèle de sous-maille pour la loi de traînée
Nous avons déjà vu que pour des particules de classe A, la hauteur du lit fluidisé n’est
bien prédite qu’à condition d’utiliser un maillage très fin. L’utilisation d’un maillage très fin
(assurant la convergence en maillage) faisant chuter le pas de temps considérablement, il ne
permet de simuler que quelques secondes de temps physique. Les simulations numériques que
nous souhaitons effectuer sont instationnaires. Expérimentalement, sur le réacteur pilote, la
combustion totale du coke transporté par les particules prend plusieurs heures. Il n’est donc
pas concevable de réaliser des simulations convergées en maillage pour regarder l’évolution au
cours du temps des fractions massiques des espèces. Nous utiliserons donc le modèle de sous-
maille pour la loi de traînée développé par Parmentier [51]. Ainsi, en effectuant des simulations
numériques pour des tailles de mailles différentes, la hauteur du lit devrait rester sensiblement
la même et nous pourrons tenter d’observer l’effet direct de l’influence de la taille de la maille
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sur la prédiction du taux de réaction local.
Le modèle de sous maille pour la loi de traînée consiste à réduire la vitesse relative entre les
2 phases en introduisant une vitesse de drift V˜d,i. La vitesse relative apparente devient alors la





Ki jW˜r, j (7.28)
Les valeurs de Ki j sont constantes. Elles sont supposées nulles si i 6= j. Ainsi, seules les
valeurs de Kxx et Kyy doivent être calculées. La fonction g a été déterminée par Parmentier en
résolvant le même type d’écoulement que nous étudions dans ce manuscrit en faisant converger










Elle est définie comme le produit direct d’une fonction du paramètre de maillage ∆? et d’une
fonction de la fraction volumique moyenne de particules α p.
Si l’on pose maintenant u = α p/αm, où αm = 0.64 est la fraction volumique maximale
admissible géométriquement pour un écoulement monodisperse compacté aléatoirement, on


















La taille caractéristique de la maille de filtrage ∆ est supposée être directement reliée à la
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FIGURE 7.9: h fonction de la fraction volumique de particules filtrée α p.
7.4 Comportement de l’écoulement granulaire dans un lit dense
Les modèles de comportement décrits précédemment sont analogiques à ceux de la théorie
cinétique des gaz puisque l’on considère que la phase particulaire à un mouvement aléatoire.
Cette hypothèse reste juste jusqu’à une fraction volumique de particules élevée que l’on peut
noter αc. Au delà de αc, le comportement des particules se rapproche de celui d’un liquide [34].
On a donc en permanence une transition qui s’effectue naturellement dans l’écoulement entre
ces deux comportements, d’autant plus lorsque l’on étudie un lit fluidisé dense. Ce changement
de comportement n’est pas pris en compte dans les équations classiques de la phase particulaire.
Cependant cette transition peut être interprétée par un saut de viscosité de la phase solide (dif-
férence de viscosité entre un gaz et un liquide). Srivasta et Sundaresan (2003) [64] proposent de
prendre en compte cette transition en augmentant la viscosité de la phase dispersée par un terme
dit de viscosité frictionnelle µ fp . Ainsi, au delà de cette fraction volumique αc, la viscosité µp
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avec :










L’angle φ correspond alors à l’angle de friction interne et I2D au second invariant du tenseur
des contraintes. Par défaut, les paramètres Fr, n, q et αc sont ceux proposés par Srivasta et
Sundaresan (2003), en l’occurence : Fr = 0,05, n = 2, q = 5 et αc = 0,5.
7.4.1 Ecoulement non réactif
La première étape du calcul consiste à mettre en suspension le lit de particules à partir d’un
gaz inerte, en l’occurrence le diazote. Pour chacun des maillages considérés, on procède alors
de la sorte :
– Pendant les 5 premières secondes, on laisse le lit se déstabiliser.
– Pendant les 20 secondes qui suivent, on calcule les grandeurs moyennes de l’écoulement.
La figure 7.10 représente ainsi les profils de pression moyenne dans le lit de particules
pour deux maillages de raffinements différents. Dans les deux cas le modèle de sous-maille
FIGURE 7.10: Profils de pression moyenne dans le lit fluidisé pour deux maillages différents.
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pour la loi de traînée a été utilisé. On observe que la rupture de la pente s’opère dans les deux
cas vers P− Pre f = 0 à une hauteur h = 0,760 m. On caractérise la hauteur moyenne d’un
lit fluidisé dense par la hauteur à laquelle on observe cette rupture de pente. Expérimentale-
ment, cette hauteur de lit a été mesurée à 0,737 m. On peut donc conclure que le modèle de
sous-maille pour la loi de traînée permet de prédire à 3,12 % près la hauteur moyenne du lit flui-
disé ((0,760−0,737)/0,737 = 3,12 %). En parallèle, des calculs ont été effectués à partir des
mêmes maillages sans utiliser le modèle de sous-maille pour la loi de traînée. On remarque alors
que le lit de particules monte beaucoup plus haut dans le réacteur et atteint même le divergent
(figure 7.11). D’un point de vue quantitatif, on observe que les fractions volumiques de la phase
solide dans le lit sont beaucoup trop faibles lorsque l’on n’utilise pas le modèle de sous-maille.
On rappelle que dans la phase d’émulsion, elles sont de l’ordre de 0,50 et l’on observe figure
7.11 (à gauche) des fractions volumiques de l’ordre de 0,30 seulement. Ce problème est résolu
en introduisant le modèle de sous-maille puisque les fractions volumiques observées dans la
phase d’émulsion sont plus proches de la réalité. Les hétérogénéités dans le lit sont également
plus visibles.
FIGURE 7.11: Champs instantané de fraction volumique de la phase solide après 5 secondes de temps
physique sans modèle de sous-maille (à gauche) et avec modèle de sous-maille (à droite) pour la loi de
traînée. Le maillage utilisé pour ces calculs est le plus fin (maillage de gauche de la figure 7.8).
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7.4.2 Ecoulement réactif
Pour résoudre le problème réactif, il faut ajouter un certain nombre d’équations supplémen-
taires. Les équations de conservation des espèces résolues dans la phase gazeuse sont données
par (6.55) avec les taux de réactions explicités auparavant. Il est également nécessaire d’intro-








[αpρp (Up,i)YC]−YC ∂∂xi (αpρpUp,i) =−(1−YC)Γg (7.35)
Le taux de réaction Γg est résolu dans chaque cellule en prenant en compte l’expression de
la vitesse de combustion théorique (7.36). Il est parfois limité lorsque l’un des réactifs est en
défaut (B).
Γg,1 = αp/αgρpYCVC (7.36)
Bien que le solide réagisse avec le gaz pour ne donner que des produits gazeux, on ne
considérera pas d’évolution de la masse des particules dans les équations de la phase solide.
On ne considère ni de variation du diamètre des particules ni de leur masse volumique. Les
particules étant poreuses, une grande partie du coke déposé lors du craquage a lieu à l’intérieur
des particules. Lors de la régénération, de la matière solide disparait donc dans le volume de la
particule. Il serait donc plus physique de tenir compte de la variation de la masse volumique des
particules au cours de la réaction plutôt que d’une variation de leur diamètre.
7.4.3 Présentation des résultats
Bilans globaux
La figure 7.12 montre la comparaison entre les évolutions temporelles de la masse totale de
coke dans le réacteur obtenue par le modèle 0D et par simulation numérique en utilisant chacun
des deux maillages représentés sur la figure 7.8. Elle est calculée de la façon suivante :




Dans tous les cas, la quantité de coke transportée par le solide diminue de façon relativement
linéaire. Avec le modèle 0D elle finit par devenir nulle vers t = 3800s. Pour les deux simulations
numériques 3D, elle devient nulle vers t = 4000s. A partir de cet instant, il n’y a plus de coke
151
CHAPITRE 7. SIMULATION D’UN RÉACTEUR À L’ÉCHELLE INDUSTRIELLE
FIGURE 7.12: Comparaison entre les évolutions de la masse totale de coke dans le réacteur obtenues par
la simulation 0D et par la simulation numérique avec NEPTUNE_CFDV1.08Tlse (maillage grossier).
dans le réacteur, il n’y a donc plus de réaction gaz-solide. L’évolution de la quantité de coke
au cours du temps apporte une information importante. Pour les simulations 3D, comme les
deux évolutions sont semblables, cela signifie que l’évolution du taux de réaction intégré sur la
hauteur du lit fluidisé est le même avec les deux différents maillages. En revanche, le taux de
réaction semble surestimé avec le modèle 0D.
Pour la simulation numérique 3D, la valeur moyenne dans le lit de la fraction massique






où Vlit est le volume du réacteur situé sous la hauteur du lit hlit déterminée par le point auquel
le gradient de pression vertical change.
La figure 7.13 montre l’évolution de la fraction massique de dioxyde de carbone dans le lit.
Le résultat de la simulation numérique avec NEPTUNE_CFD est quelque peu différent du ré-
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sultat du modèle 0D. Cependant, on remarque que les deux simulations 3D donnent exactement
les mêmes résultats.
Dans les premières secondes après l’injection d’oxygène les deux évolutions sont sem-
blables. Toutefois, la rupture de la pente initiale n’intervient pas au même instant. Cette rupture
de pente intervient environ après 1 ou 2 minutes lorsque le réacteur est saturé en dioxyde de
carbone. Le modèle 0D prédit une valeur de saturation YCO2,S ' 6,6% tandis que la simulation
numérique prédit une valeur de saturation YCO2,S ' 8%. Cette valeur de saturation atteinte, la
quantité de dioxyde de carbone continue à augmenter légèrement. Il s’agit de la seconde phase
de la réaction. Dans cette seconde phase, l’évolution du dioxyde de carbone a une allure expo-
nentielle mais très lente. Elle est quasiment constante. Elle finit par atteindre une valeur YCO2,max
vers t = 3500s pour le modèle 0D et vers t = 3900s pour les simulations 3D. Il y a cette fois
ci une grande différence entre la valeur maximale atteinte par la simulation 0D et la simulation
avec NEPTUNE_CFD. Le maximum atteint par le modèle 0D surestime légèrement la simu-
lation 3D (YCO2,max ' 10% pour le modèle 0D contre YCO2,max ' 9% pour la simulation 3D. La
troisième phase commence lorsque cette valeur maximale est atteinte. Lors de cette troisième
phase la valeur de la fraction massique en dioxyde de carbone diminue rapidement. Le tableau
7.1 répertorie ces différents points particuliers pour le modèle 0D, la simulation numérique 3D
et l’expérience. On observe ainsi sur la figure 7.14 que le dioxygène apparait de façon signi-
ficative plus rapidement dans le lit avec le modèle 0D que lors de la simulation 3D. Ceci est
principalement dû au fait que la réaction hétérogène est plus rapide avec le modèle 0D qu’avec
le modèle 3D. Avec le modèle 0D, tout le dioxygène injecté réagit en permanence avec le coke
transporté par les particules tandis que lors de la simulation 3D, plus la simulation avance, plus
la probabilité que du dioxygène et du coke soient tous les deux présents au même endroit dimi-
nue. Ce retard d’apparition du dioxygène dans le lit est donc typiquement un effet de corrélation
fluide-particule surestimé dans le modèle 0D du fait du filtrage total de toutes les grandeurs.
La figure 7.15 montre l’évolution de la quantité moyenne de monoxyde de carbone dans le lit
prédite dans chacune des deux approches. On remarque que la simulation numérique 3D prédit
globalement une quantité moins importante de monoxyde de carbone alors qu’elle prédisait
précédemment une quantité plus importante de dioxyde de carbone en particulier lors de la
phase 2 (lorsque le réacteur est saturé en espèces gazeuses carbonées). De ce fait, il semblerait
que l’effet 3D a d’avantage une influence sur le rapport molaire en espèces carbonées produites
φ que sur le taux de réaction Γg qui dépendent tous deux de la valeur de la pression partielle de
dioxygène à la position de la particule. Il est également possible que cet effet 3D soit dû à la
production indirecte du dioxyde de carbone lors de la réaction en phase gazeuse.
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TABLE 7.1: Bilan des points caractéristiques de l’évolution du dioxyde de carbone avec 3 approches
différentes.
FIGURE 7.13: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de dioxyde de carbone dans
le lit obtenues par la simulation 0D et par la simulation numérique avec NEPTUNE_CFDV1.08Tlse
(maillage grossier).
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FIGURE 7.14: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de dioxygène dans le lit ob-
tenues par la simulation 0D et par la simulation numérique avec NEPTUNE_CFDV1.08Tlse (maillage
grossier).
FIGURE 7.15: Comparaison entre les évolutions de la fraction massique de monoxyde de carbone dans
le lit obtenues par la simulation 0D et par la simulation numérique avec NEPTUNE_CFDV1.08Tlse
(maillage grossier).
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Hydrodynamique du lit réactif
– Position du minimum de réaction
Identifier le lieu de la réaction au sein du lit fluidisé est fondamental pour comprendre
l’évolution de la fraction massique des espèces dans le lit fluidisé. Si toute la réac-
tion a lieu directement dans la zone de l’injection, la fraction massique de dioxygène
sera stable et quasiment nulle tout au long de la réaction. Si des bulles de dioxygène
passent cette zone et remontent dans le lit fluidisé, on peut alors observer des fluctuations
importantes sur cette fraction massique. Dans ce cas la réaction hétérogène peut avoir
lieu plus haut dans le lit fluidisé à l’interface entre les bulles de dioxygène et l’émul-
sion. La figure 7.16 représente l’évolution de l’isocontour de taux de réaction hétérogène
ΓC = 1×10−4 kg/m3/s au cours du temps. La valeur ΓC = 1×10−4 kg/m3/s est choisie
arbitrairement. Si l’on considère qu’en dessous de cette valeur critique la réaction n’a
pas lieu, on peut séparer 2 zones dans le lit. La première zone correspond à la zone dans
laquelle toute la réaction hétérogène a lieu, la seconde zone correspond à la zone inerte.
Cette démarche qualitative est approximative mais relativement valable si l’on remarque,
qu’avec les simulations, ce taux de réaction est stratifié dans la direction verticale. On
observe alors qu’au début de l’injection de dioxygène toute la réaction a lieu dans le bas
du lit. Lorsque la masse de coke à la surface des particules est répartie de façon homogène
sur toutes les particules, dès que le dioxygène rencontre une particule, il réagit. Au cours
de la réaction, on observe que la position de ce minimum de réaction se décale progres-
sivement vers le haut du lit fluidisé. Du fait que des particules ne transportent plus de
coke, des bulles de dioxygène arrivent à passer dans le lit et le dioxygène peut réagir plus
haut dans le lit. On voit bien qu’à t = 3830 s la valeur minimale du taux de réaction est
située dans la partie supérieure du lit. On observe alors, en parallèle, sur la figure 7.14,
que la quantité moyenne de dioxygène dans le lit augmente significativement à cet instant.
– Profils verticaux des fractions massiques des espèces au cours du temps
Dans cette partie, nous nous intéressons à la répartition des espèces gazeuses dans le ré-
acteur au cours du temps. Pour cela, des moyennes par plan de la fraction massique des
espèces ont été réalisées pour différents instants de la simulation. La figure 7.17 montre
l’évolution au cours du temps du profil vertical de la fraction massique de dioxyde de
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FIGURE 7.16: Représentation de l’isocontour ΓC = 1×10−4 kg/m3/s à différents instants de la simula-
tion.
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carbone pour chacun des deux maillages. On observe qu’au dessus de z= 0,1 m, ce profil
de fraction massique est relativement uniforme entre t = 500 s et t = 3500 s et la valeur de
cette fraction massique augmente faiblement avec le temps. Il n’y a pas d’hétérogénéités
sur les profils verticaux de fraction massique de dioxyde de carbone car tout le dioxygène
réagit dans la partie basse du lit et aucune bulle de dioxygène n’arrive à franchir la ré-
gion située au-delà de la zone d’injection du gaz. Si l’on compare maintenant les résultats
obtenus avec chacun des deux maillages, on n’observe toujours pas de différences entre
les deux simulations comme le laissait déjà apparaitre le bilan global de dioxyde de car-
bone au cours du temps (figure 7.4). Enfin on observe qu’à environ t = 4000 s, le dioxyde
de carbone commence à diminuer franchement dans le lit fluidisé, poussé par l’arrivée
d’air appauvri en dioxygène. Sa fraction massique devient complètement négligeable à
t = 4500 s.
La figure 7.18 montre la comparaison entre les profils verticaux de monoxyde de carbone.
On observe également une répartition uniforme de cette fraction massique, évoluant au
cours du temps. Seule la valeur dans la zone proche de l’injection est différente (zone où
ont lieu les réactions. On observe toutefois que le maximum de monoxyde de carbone est
atteint beaucoup plus rapidement que pour le dioxyde de carbone. La réaction en phase
gazeuse devenant prépondérante à partir de t = 1000 s.
La figure 7.19 représente la comparaison entre les profils verticaux du dioxygènes. On
observe principalement la présence de dioxygène dans la partie inférieure du lit mais elle
devient très rapidement nulle.
Les figures 7.20 et 7.21 représentent les profils verticaux des contributions de la réaction
hétérogène (7.39) et de la réaction homogène (7.40) sur le taux de disparition total du di-
oxygène. La figure 7.20 correspond au maillage le plus fin. Le dioxygène n’étant présent
que dans la partie basse du lit, les profils verticaux ont été tracés sur 25 cm. On s’aperçoit
alors que la contribution de la réaction gaz-solide est beaucoup plus importante que la
contribution de la réaction en phase gazeuse. La réaction en phase gazeuse tend à s’ho-
mogénéiser en fin de réaction lorsque le dioxygène pénètre à l’intérieur du lit. De même,
la réaction gaz-solide commence à se faire ressentir haut dans le lit à partir de t = 3500 s.
Ce phénomène est observé sur le maillage le plus fin. Avec le maillage le plus grossier,
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FIGURE 7.17: Profils verticaux de la fraction massique de dioxyde de carbone moyennée par section
pour le maillage grossier (en haut) et le maillage le plus fin (en bas).
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FIGURE 7.18: Profils verticaux de la fraction massique de monoxyde de carbone moyennée par section
pour le maillage grossier (en haut) et le maillage le plus fin (en bas).
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FIGURE 7.19: Profils verticaux de la fraction massique de dioxygène moyennée par section pour le
maillage grossier (en haut) et le maillage le plus fin (en bas).
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Cette section est dédiée à l’étude de l’hydrodynamique dans le lit fluidisé réactif. Elle
permet, en particulier, de caractériser avec plus de précision les zones où se développent
certains phénomènes physiques précis de façon prépondérante. Pour cela nous traçons les
profils radiaux moyens de différentes grandeurs à différentes hauteurs dans le lit fluidisé.
Ces grandeurs sont extraites du calcul de l’écoulement réactif sur le maillage le plus fin
(∆?G = 0,78). Elles ont été réalisées durant un intervalle de temps de 5370 secondes à
compter du début de la réaction hétérogène. Cette précision est nécessaire pour justifier
que sur les fractions massiques des espèces par exemple, la valeur de la moyenne absolue
n’a pas de sens réellement. En effet, quand le calcul converge, il n’y a plus de coke à la
surface des particules, tout le réacteur a la composition du mélange et lorsque le temps
de calcul des moyennes tend vers l’infini, on doit retrouver la composition du mélange
partout dans le réacteur. En effectuant le calcul des moyennes sur un intervalle de temps
relativement court (de l’ordre de grandeur du temps total de la combustion du coke), on
peut avoir un aperçu du lieu de la réaction dans le lit fluidisé. Les autres grandeurs phy-
siques telles que les vitesses moyennes des phases ou les fractions volumiques moyennes
sont moins perturbées a priori par la réaction chimique bien que le coefficient de traînée
soit modifié par la modification de la masse molaire et donc de la masse volumique locale
du gaz.
La figure 7.22 représente les profils radiaux de fraction volumique moyenne des particules
à différentes hauteurs dans le lit fluidisé. Comme on peut l’observer expérimentalement
dans tout type de lit fluidisé, la fraction volumique de particule est plus importante près
des parois qu’au centre du réacteur. Dans un lit fluidisé, qu’il soit circulant ou dense, la
phase gazeuse passe préférentiellement par le centre du réacteur ce qui a pour effet de
rediriger les particules vers les parois. Ici, sur toute la hauteur du lit fluidisé, la fraction
volumique moyenne de la phase solide est comprise entre 0,505 et 0,520 près des parois
et entre 0,470 et 0,480 au centre.
La figure 7.23 représente l’évolution du profil radial de la vitesse moyenne verticale des
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FIGURE 7.20: Profils verticaux des termes sources de réaction pour le dioxygène dû à la réaction gaz-
solide (figure du haut) et à la réaction en phase gazeuse (figure du bas) pour le maillage fin.
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FIGURE 7.21: Profils verticaux des termes sources de réaction pour le dioxygène dû à la réaction gaz-
solide (figure du haut) et à la réaction en phase gazeuse (figure du bas) pour le maillage grossier.
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FIGURE 7.22: Profils radiaux de la valeur moyenne de la fraction volumique de particules αp en fonction
de la cote z.
particules dans le réacteur au cours de leur ascension. Notons qu’il n’y a pas d’injection
de particules en entrée du réacteur. Cela permet de ne pas faire d’approximation sur la
vitesse même d’injection de ces particules en entrée. Cela permet donc de ne pas faire
d’erreur significative sur une quelconque injection de quantité de mouvement non phy-
sique sur la phase dispersée. La mise en circulation de ces particules et la déstabilisation
du lit dense n’est due qu’au phénomène d’entraînement par la phase gazeuse. On observe
alors que dans la partie inférieure du lit fluidisé, la norme de la vitesse moyenne des par-
ticules est plus faible que dans sa partie supérieure. On retrouve cette caractéristique dans
la plupart des travaux portant sur les lits fluidisés dense. Ce phénomène est accentué dans
ce cas là car la réaction hétérogène qui est observé majoritairement ici dans le bas du lit
fluidisé entraîne une production de masse dans la phase gazeuse qui a pour effet d’accélé-
rer la vitesse moyenne du gaz sur le temps caractéristique du calcul des valeurs moyennes
effectuées ici.
On observe également un résultat classique sur le signe de la vitesse moyenne des par-
ticules en lits fluidisés dense. Elle est positive au centre du réacteur. Dans la zone située
entre 75% du rayon du pilote et la paroi, la vitesse moyenne des particules est négative.
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FIGURE 7.23: Profils radiaux de la valeur moyenne de la vitesse verticale des particules normalisée par
la vitesse de fluidisation Up/U f en fonction de la cote z.
Les particules suivent donc globalement le mouvement du gaz, ayant une trajectoire as-
cendante au centre du réacteur et redescendant le long des parois. De plus, on observe
qu’au centre du réacteur, si les particules ont une vitesse de l’ordre de grandeur de la vi-
tesse d’injection du gaz dans le bas du lit, leur vitesse augmente significativement durant
leur ascension pour atteindre jusqu’à 3 fois la vitesse d’injection du gaz dans le haut du
lit. Ce phénomène est couplé avec celui de l’augmentation de la vitesse du gaz durant l’as-
cension. On observe, sur la figure 7.24, les profils radiaux de la vitesse verticale moyenne
du gaz à différentes hauteurs dans le lit. L’augmentation de vitesse avec la position est
significative. Pour z = 0,1 m, la vitesse moyenne du gaz au centre du réacteur est déjà
égale à environ 2,5 fois la valeur de la vitesse de fluidisation. En haut du lit (z = 0,7 m),
la vitesse du gaz atteint en moyenne 5 fois la valeur de la vitesse de fluidisation.
La figure 7.25 représente la variation sur la hauteur dans le lit fluidisé du profil radial de
l’agitation moyenne des particules. Globalement, on observe que près des parois l’agita-
tion des particules est importante. En revanche au centre du réacteur cette agitation est 4
fois plus faible et le profil est relativement plat autour de la valeur q2p = 1×10−5U2f .
Les figures 7.26, 7.27, 7.28 et 7.29 représentent les profils de la valeur moyenne de la
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FIGURE 7.24: Profils radiaux de la valeur moyenne de la vitesse verticale du gaz normalisée par la
vitesse de fluidisation Ug/U f en fonction de la cote z.
FIGURE 7.25: Profils radiaux de la valeur moyenne temporelle de q2p normalisée par le carré de la vitesse
de fluidisation en fonction de la cote z.
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FIGURE 7.26: Profils radiaux de la valeur moyenne temporelle de YO2 en fonction de la cote z.
fraction massique des espèces gazeuses ou solides. La réaction totale ayant lieu sur un
intervalle de temps de 4500 secondes, cette moyenne a été effectuée sur un intervalle
de temps encadrant le temps total de la réaction afin d’observer le mieux possible la
répartition moyenne des espèces au cours de la réaction. Nous insistons une nouvelle
fois sur le fait qu’il ne s’agit pas de grandeurs moyennes calculées sur un événement
statistiquement stationnaire comme il est courant de faire mais plutôt d’utiliser cet outil
de calcul de moyennes pour extraire des tendances.
On voit alors que la fraction massique moyenne de dioxygène diminue avec la hauteur,
ce qui, en premier lieu, parait tout à fait intuitif du fait que plus le dioxygène monte à
travers le lit plus il réagit. Cependant cela confirme que dans ce calcul, nous ne prenons
pas assez en compte le passage de bulle de dioxygène à travers le lit. Si les bulles de
dioxygène arrivaient à remonter à travers le lit fluidisé, la valeur centrale de la moyenne de
la fraction massique de dioxygène au centre du lit serait significativement plus importante
que près des parois en z = 0.5 m ou z = 0.7 m. On observe également que dans le bas du
lit (z = 0.1 m), le dioxygène n’arrive pas à passer par le centre du réacteur. Il réagit
certainement beaucoup trop vite dans le bas du réacteur et finalement la valeur moyenne
de la fraction massique de dioxygène atteint un maximum aux environs de la position
x/L = 0.75
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FIGURE 7.27: Profils radiaux de la valeur moyenne temporelle de YCO en fonction de la cote z.
Concernant les fractions massiques moyennes de monoxyde et dioxyde de carbone, on
observe le même type de répartition dans le réacteur avec quantitativement une valeur
plus importante en haut du lit que dans le bas. Ceci est principalement dû à l’effet de
convection forcée du dioxygène due à l’injection qui abaisse ces fractions massique dans
le bas du lit. Dans la partie supérieure du lit, ces fractions massiques sont relativement
uniformes dans la direction radiale. Quantitativement, les valeurs des fractions massiques
sont légèrement différentes entre z= 0.3 m, z= 0.5 m et z= 0.7 m mais cet effet est prin-
cipalement lié au décalage de l’apparition du dioxygène à chacune des côtes z lorsque la
réaction hétérogène a éliminé tout le coke.
La figure 7.29 représente la valeur moyenne temporelle au cours de la réaction de la
fraction massique de coke dans la phase solide. On observe une tendance relativement at-
tendue puisque les particules circulant dans le bas du lit fluidisé contiennent en moyenne
moins de coke que les particules circulant dans la partie supérieure du lit. Cela est justifié
du fait que la plus grande partie de la réaction hétérogène a lieu juste au dessus de la grille
d’injection et que l’on n’observe pas de bulle de gaz contenant du dioxygène et remontant
à travers le lit.
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FIGURE 7.28: Profils radiaux de la valeur moyenne temporelle de YCO2 en fonction de la cote z.
FIGURE 7.29: Profils radiaux de la valeur moyenne temporelle de YC normalisée par la fraction massique
de coke initiale sur les particules en fonction de la cote z.
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FIGURE 7.30: Représentation des axes le long desquels sont tracés les profils instantanés.
– Profils instantanés de fraction massique des espèces
Les profils radiaux instantanés des fractions massiques des espèces sont tracés dans les
directions définies figure 7.30 à l’instant t = 2500 s. On n’observe pas d’hétérogénéités
significative dans la direction orthogonale à l’écoulement. La valeur de la fraction mas-
sique de dioxygène dans le gaz à cette hauteur est exactement égale à zéro dans toute
la section. Ces profils de dioxygène témoignent du fait qu’aucune bulle de dioxygène
n’atteint cette hauteur. Les profils de fraction massique de coke transportée par la phase
solide (figure 7.31), de dioxyde de carbone (figure 7.32) et de monoxyde de carbone (fi-
gure 7.33) varie très légérement autour de leur valeur moyenne mais sont quand même
très homogènes. On n’observe pas de tendance évidente concernant une présence plus
importante de l’une des espèces en phase gaz dans une zone particulière du régénérateur
dû à un effet hydrodynamique quelconque.
7.5 Conclusion sur les simulations eulériennes
Les simulations numériques multi-fluide d’un réacteur pilote ont été réalisées à partir de
deux maillages différents pour tenter de quantifier les effets de sous-maille pour la réaction gaz-
particule. Ces résultats sont également comparés à une évaluation 0D du problème en consi-
dérant le réacteur parfaitement homogène et prenant en compte la valeur de la hauteur du lit
trouvée expérimentalement. Comme prévu, le modèle 0D surestime le taux de réaction du coke
transporté par les particules. La réaction gaz-solide a lieu pendant un intervalle de temps beau-
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FIGURE 7.31: Représentation du profil radial de la fraction massique de coke transportée par les parti-
cules à z = 0,5 m dans les quatre différents directions pour le maillage fin.
FIGURE 7.32: Représentation du profil radial de la fraction massique de dioxyde de carbone transportée
par le gaz à z = 0,5 m dans les quatre différents directions pour le maillage fin.
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FIGURE 7.33: Représentation du profil radial de la fraction massique de monoxyde de carbone trans-
portée par le gaz à z = 0,5 m dans les quatre différents directions pour le maillage fin.
coup plus court du fait que la répartition du coke dans le réacteur parfaitement mélangé est
homogène et que le dioxygène injecté est toujours en contact avec du coke. Ce résultat est
validé si on regarde la simulation 3D avec un code multi-fluide. On retrouve, à partir de la
simulation 3D, que ce temps de combustion total du coke augmente du fait de la corrélation
fluide-particule entre YC, transportée par le solide, et YO2 , transporté par le gaz. En revanche, la
comparaison entre les résultats des deux simulations multi-fluide, réalisées avec deux maillages
différents ne montre pas de différence significative. L’effet de sous-maille pour la réaction gaz-
solide n’a pas pu être véritablement visualisé puisque les deux simulations mènent au même
résultat. On peut alors fournir plusieurs hypothèses sur la raison de ce problème. Premièrement,
le maillage le plus fin est peut-être déjà trop grossier et alors l’erreur sur le résultat trouvé est
déjà maximale (dans ce cas la différence observé entre le modèle 0D et la simulation numérique
doit être principalement liée à l’hydrodynamique non résolue dans le modèle 0D). La seconde
raison peut être que la réaction en phase gaz masque l’influence du maillage sur la réaction
hétérogène. En effet, on remarque que lorsque le dioxygène ne réagit pas avec le coke, il réagit
avec le monoxyde de carbone. Cela rend très difficile le passage de bulles de dioxygène dans le
lit.
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Conclusions et Perspectives
Les objectifs de ce travail de thèse sont, d’une part, de définir clairement la problématique
des lits fluidisés réactifs gaz-particules tels que ceux rencontrés lors de la combustion du coke
dans les régénérateurs FCC, et d’autre part, de proposer une méthodologie générale pour l’étude
des écoulements réactifs gaz-solide. Les travaux préliminaires portant sur de tels écoulements
montrent qu’en général le taux de réaction global au cours du temps est mal prédit. Ceci peut
être le résultat de plusieurs effets. Tout d’abord, la cinétique chimique microscopique utilisée
peut ne pas être assez précise. Elle est en général basée sur des expériences macroscopiques
effectuées sur des lits fixes. Ce changement d’échelle apporte peut-être déjà des approximations
dans l’expression de la cinétique de réaction.
Le deuxième effet porte également directement sur la cinétique chimique. Est-ce que le
schéma cinétique réduit à seulement quelques réactions et quelques réactifs et produits est re-
présentatif de la réalité ou bien est-ce que le fait de négliger des réactions intermédiaires n’a
pas un effet important sur la concordance des résultats ?
Ces deux premiers problèmes sont liés à la cinétique de réaction donnée par les cinéticiens.
Ils ne peuvent être traités dans le cadre de cette thèse. La méthodologie de cette étude était de
s’appuyer sur des simulations numériques directes pour modéliser correctement le taux de réac-
tion macroscopique. L’outil de calcul utilisé n’a pas permis d’effectuer une étude paramétrique
suffisamment complète car le temps de calcul pour chaque simulation est très long. Cependant,
toutes les étapes de l’étude ont été abordées.
Nous avons ici utilisé des résultats cinétiques issus d’expériences menées par IFP Ener-
gies nouvelles et nous avons tenté de déterminer les problèmes qui apparaissent à différentes
échelles. Nous avons montré que la fraction volumique de particules a une influence sur le taux
de réaction puisque la fraction massique de dioxygène devient rapidement nulle aux hautes
fractions volumiques. Il existe donc une corrélation forte entre la fraction volumique de parti-
cules et la fraction massique de dioxygène. L’écriture des équations filtrées pour les simulations
multi-fluide a ensuite montré l’apparition d’une corrélation croisée entre ces deux termes dans
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l’équation de conservation de la masse qui est négligée dans les simulations numériques cou-
rantes mais qui nécessite d’être modélisée.
Echelle microscopique
Les simulations numériques directes montrent que dans la configuration étudiée, l’effet de
l’hydrodynamique sur les champs de fractions massiques des espèces n’est pas important. La
faible vitesse relative entre gaz et particules (correspondant à une faible vitesse de convection
à travers la matrice de particules) implique que les gradients transverses de fractions massiques
sont quasiment nuls. On se retrouve presque dans un régime de type écoulement piston.
Echelle du laboratoire
Les études menées sur un réacteur pilote conçu par IFP Energies nouvelles montrent que
l’utilisation d’un simple modèle 0D n’est pas totalement adaptée à la bonne prédiction de l’évo-
lution temporelle des fractions massiques des espèces dans le lit. Les effets d’hétérogénéités
à grande échelle jouent déjà un rôle puisque le réacteur n’est pas parfaitement mélangé. Les
calculs de taux de réaction ne peuvent alors être effectués qu’en tenant compte de la pression
partielle de dioxygène là où les particules chargées en carbone sont présentes. Dans la première
phase, lorsque toutes les particules de catalyseurs sont chargées en carbone, la prédiction est re-
lativement bonne. En revanche, quand une grande partie du coke a déjà disparu, il est nécessaire
de prendre en compte le fait que le dioxyde de carbone ne rencontre pas systématiquement une
particule chargée en coke.
Echelle intermédiaire
L’échelle intermédiaire se situe par définition entre l’échelle microscopique et l’échelle du
laboratoire. Dans le cadre de la simulation numérique 3D d’un réacteur de taille industrielle,
elle est typiquement de l’ordre de grandeur de la taille cractéristique du maillage. C’est à cette
échelle que l’on peut prendre en compte les effets d’hétérogénéités dans un lit fluidisé dense.
Il s’agit de résoudre par une approche eulériennes aussi bien le gaz que les particules et de
modéliser correctement les transferts de masse dûs aux réactions à cette échelle. La nécessité
de prendre en compte ces effets mésoscopiques a été montrée par l’apparition d’un terme de
couplage fluide-particule dans les équations filtrées de conservation de la masse et de quantité






pourrait être effectuée en
résolvant, par exemple, une équation supplémentaire sur la variable YO2@p qui est la valeur de
la fraction massique de dioxygène à la position de la particule. Il s’agirait donc de résoudre une
équation de transport supplémentaire par la phase particulaire de la quantité YO2@p.
Perspectives
Concernant l’approche locale, il est fondamental de continuer à réaliser des simulations
numériques directes pour obtenir une matrice complète de résultats en faisant varier d’autres
paramètres que la fraction volumique de particules. En particulier, les écoulements réactifs sont
fortement transitoires et la quantité de coke transportée par les particules est ammenée à évoluer
au cours du temps.
Les simulations 3D réalisées dans le cas particulier du réacteur pilote avec plusieurs maillages
de raffinements différents n’ont pas montré de différences significatives. Peut-être que cela est
lié directement au point de fonctionnement étudié. Nous avons effectivement injecté dans le
réacteur de petite dimension de l’air appauvri en dioxygène. Nous pouvons imaginer que les
effets d’hétérogénéités du champ de fraction massique de dioxygène seraient amplifiés en réa-
lisant une étude sur un réacteur plus grand (typiquement à l’échelle d’exploitation industrielle)
et en injectant de l’air.
Concernant la cinétique chimique elle-même, il sera intéressant de pouvoir proposer une
amélioration du simple schéma à deux réactions. En particulier, nous avons supposé, tout au
long de cette étude, que le coke transporté à la surface des particules réagissait avec la même
constante de réaction que le coke situé dans les pores. La production de dioxyde de carbone
relevé en fin d’expérience (après 5000 secondes) et qui tend à se stabiliser nous apporte peut
être une information. Dans la première partie de l’expérience, le dioxyde de carbone produit
venait majoritairement du coke transporté à la surface des particules alors que dans la seconde
partie de l’expérience, cette production était liée à la réaction du coke contenu dans les pores.
Cette hypothèse expliquerait ces deux comportements différents qui ne semble pas être dû à un
effet d’hétérogénéité dans le lit comme on a pu le montrer à travers les simulations numériques
3D.
CHAPITRE 7. SIMULATION D’UN RÉACTEUR À L’ÉCHELLE INDUSTRIELLE
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Annexe A
Calcul des termes sources pour la réaction hé-
térogène





Les expériences permettent d’obtenir une vitesse de combustion VC et un rapport molaire φ
de quantité de CO et de CO2 dégagé. A partir de ces résultats, le terme source total lié à la







·VC = YCρCdp6 ·VC (A.2)
Ainsi, il suffit d’exprimer les valeurs de s˙k pour chacune des espèces k en fonction des 2 va-
riables m˙ et φ pour obtenir le modèle cinétique implémentable dans le code de calcul. Par





Ce qui mène à la première relation fondamentale :
WCO2 s˙CO−φWCOs˙CO2 = 0 (A.4)
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On exprime ensuite les valeurs des s˙k en fonction des taux de réaction molaire Q1 et Q2 respec-
tivement des réaction indirecte et directe. On obtient alors les équations A.5, A.6 et A.7.
s˙CO = Q1WCO (A.5)















s˙CO2 = 0 (A.8)















s˙CO2 = m˙ (A.10)
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On remarque alors que l’on peut reformuler le problème en introduisant l’équation bilan équiva-
lente A.14 associée au taux de réaction équivalent Qeq = m˙/(WCO2 +φWCO−WO2 (1+φ/2)).
(1+φ)CS+(1+φ/2)O2 −→ φCO+CO2 (A.14)
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Annexe B
Modélisation du transfert de masse dans une
simulation multi-fluide
D’un point de vue numérique, il est parfois problématique de toujours utiliser un taux de
réaction donnée par une cinétique théorique.
Le taux de réaction Γg est résolu dans chaque cellule en prenant la plus faible des 3 valeurs
suivantes :
– Le terme de réaction à l’équilibre donné par la cinétique chimique
Γg,1 = αp/αgρpYCVC
– La quantité maximale de dioxygène consommable si le dioxygène est en défaut. Plus
précisement, si le taux de réaction calculé à l’équilibre fait disparaitre plus de dioxygène






alors Γg = Γg,2.
– La quantité maximale de coke consommable si le coke est en défaut. Plus précisement,
si le taux de réaction calculé à l’équilibre ou par consommation totale du dioxygène fait
disparaitre plus de coke qu’il n’y en a de disponible, c’est-à-dire si Γg,1 > Γg,3 ou Γg,2 >
Γg,3 avec :
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alors Γg = Γg,3.
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Abstract
The multiscale study of a reactive gas-solid fluidized bed is performed to understand the
reason of the bad prediction of the combustion in such a reactor. First, Direct Numerical Si-
mulations at the particle array lenght scale show the dependency of the species mass fraction
released in the gas phase on the solid volume fraction. Then, the analysis of the filtered conti-
nuity equations for the eulerian granular model highlights that a fluid-particle coupling term
appears when expliciting the heterogeneous reaction rate. Therefore, we understand the need to
take this coupling into account in large scales simulations to obtain good results. Computations
at the lab-scale reactor are eventually performed using different grid refinements in order to try
to highlight the subgrid terms due to this coupling at the small solid structure scale.
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